Reaktionstechnische und CFD-Untersuchungen der Mikrovermischung in Mikroreaktoren unterschiedlicher Struktur und ihr Einfluss auf chemische Reaktionen zweiter Ordnung by Khaydarov, Valentin
Reaktionstechnische und CFD-Untersuchungen der Mikrovermischung 
in Mikroreaktoren unterschiedlicher Struktur und ihr Einfluss auf 




zur Erlangung des akademischen Grades 
Doctor rerum naturalium 
(Dr. rer. nat.) 
 
vorgelegt 
der Fakultät Mathematik und Naturwissenschaften 




Dipl.-Ing. Valentin Khaydarov 
geboren am 06.09.1988 in Leningrad 
 




Die Dissertation wurde in der Zeit vom 01.April 2014 bis 31.August 2017 
am Lehrstuhl für Technische Chemie angefertigt. 
 
 
Erstgutachter: Prof. Prof. h.c. Dr. rer. nat. habil. Wladimir Reschetilowski 
Zweitgutachter: Prof. Dr. rer. nat. habil. Cornelia Breitkopf 
 









1  Einleitung und Problemstellung ........................................................................................... 19 
2  Stand der Wissenschaft und Technik .................................................................................... 23 
2.1  Mikroreaktionstechnik ............................................................................................... 23 
2.2  Mikromischer ............................................................................................................. 24 
  Typen der Mikromischer nach Art der Energie ...................................................... 24 
  Mäanderförmiger Mikromischer ............................................................................ 34 
  Chaotische Advektion und Strömungsregime ........................................................ 38 
2.3  Mikroreaktoren ........................................................................................................... 43 
  Anwendung der Mikromischer als Mikroreaktoren ............................................... 44 
  Einfluss der Vermischung auf die chemische Leistung .......................................... 44 
2.4  Numerische Modellierung der Mikroreaktoren .......................................................... 47 
2.5  Herstellung der Bauteile von Mikroreaktionstechnik ................................................ 51 
3  Techniken und Methoden zur Charakterisierung des reaktiven Mischens ........................... 52 
3.1  Numerische Modellierung des reaktiven Strömungsmischens .................................. 52 
  Kontinuumsmechanische Gleichungen für reaktives Mischen............................... 52 
  Rand- und Anfangsbedingungen ............................................................................ 54 
  Ortdiskretisierung ................................................................................................... 56 
  Approximation ........................................................................................................ 58 
  Zeitdiskretisierung .................................................................................................. 60 
  Löserverfahren in ANSYS CFX ............................................................................. 60 
3.2  Beurteilung der Mischgüte ......................................................................................... 61 
3.3  Beurteilung der chemischen Leistung ........................................................................ 63 
3.4  Verweilzeitverteilung ................................................................................................. 64 
3 
3.5  Druckverlustmodellierung .......................................................................................... 66 
4  Ergebnisse der Simulation .................................................................................................... 68 
4.1  Gitterauswahl ............................................................................................................. 68 
4.2  Strömungsregime und Vermischung .......................................................................... 76 
4.3  Mischgüte und Potenzial für diffusives Mischen ....................................................... 97 
4.4  Verweilzeituntersuchung .......................................................................................... 103 
4.5  Druckverlustmodellierung ........................................................................................ 112 
4.6  Charakterisierung der chemischen Leistung irreversibler Reaktion zweiter Ordnung
 115 
  Effekt der Reaktionsgeschwindigkeit ................................................................... 115 
  Effekt des Strömungsverhaltens ........................................................................... 128 
  Effekt der Diffusionskonstante ............................................................................. 133 
4.7  Validierung ............................................................................................................... 135 
  Optische Validierung ............................................................................................ 137 
  Validierung durch die chemischen Reaktionen .................................................... 141 
5  Experimentelle Arbeit ......................................................................................................... 151 
5.1  Versuchsaufbau ........................................................................................................ 151 
5.2  Geräte und Chemikalien ........................................................................................... 153 
5.3  Kalibrierung der Pumpen ......................................................................................... 154 
5.4  Umsatzbestimmung mittels der Leitfähigkeitsmessungen ....................................... 155 
5.5  Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante ........................................... 159 
5.6  Ergebnisse ................................................................................................................ 161 
Zusammenfassung und Ausblick ................................................................................................ 170 
Literaturverzeichnis .................................................................................................................... 175 
Anhang ........................................................................................................................................ 186 
Anhang I: Intensität des Mischens und Potenzial für diffusives Mischen 
Anhang II: Druckverlust 
Anhang III: Übersicht der Zeitskalen 
Anhang IV: Übersicht der Damköhler-Zahlen zweiter Ordnung 
Anhang V: Einfluss der Reynolds-Zahl auf die Ausbeute 
Anhang VI: Bestimmung des Reaktorsvolumens 






Abbildung 1  Geometrien der untersuchten Mikroreaktoren: T-Mikroreaktor (oben), Y-
Mikroreaktor (Mitte) und MS-Mikroreaktor (unten) .................................................................... 21 
Abbildung 2  Typen der Mikromischer in Abhängigkeit von Energie und Geometrie nach [28]
 ...................................................................................................................................................... 24 
Abbildung 3  Kontaktfläche zwischen Strömungen ohne (a) und mit (b) transversalen 
Pulsationen [41] ............................................................................................................................ 25 
Abbildung 4  Experimentelle Visualisierung der Vermischung im elektro-hydrodynamischen 
Mikromischer [48] ........................................................................................................................ 26 
Abbildung 5  Struktur eines elektrochemisch bedingten Mikromischers (links) und schematische 
Darstellung der Entstehung von hydrodynamischen Wirbeln (rechts) nach [49]......................... 26 
Abbildung 6  Mischprinzipien passiver Mikromischer .............................................................. 27 
Abbildung 7  Vermischung in horizontalen multilamellaren Mikromischern ........................... 28 
Abbildung 8  Struktur des SuperFocus-SFIMM-V2-Mikromischers [55] ................................. 28 
Abbildung 9  Vermischung in SAR-Mikromischern [1] ............................................................ 29 
Abbildung 10  Vermischung in Fokussierung-Mikromischern [61] .......................................... 30 
Abbildung 11  Stromlinien in einer 90° Krümmung in einem Kanal mit dem quadratförmigen 
Querschnitt von 100×100 μm bei der Reynolds-Zahl Re=100 ..................................................... 31 
Abbildung 12  Markierkonzentration im Querschnitt des Kanals: (a) mit glatten Wänden, (b) mit 
der Stegplatte und (c) mit Fischgräten-förmigen Wänden [73] .................................................... 32 
Abbildung 13  Struktur der Mikromischer mit dem spiralförmigen Kanal [80] ........................ 32 
Abbildung 14  Struktur der Mikromischer mit der horizontalen (links) und vertikalen (rechts) 
Beugung [82] ................................................................................................................................ 33 
Abbildung 15  Struktur eines industrieähnlichen Mikromischers mit unterschiedlichen 
Kanälen [86] ................................................................................................................................. 34 
Abbildung 16  Geometrie des Mischkanals................................................................................ 34 
Abbildung 17  Querschnittsformen des Mischkanals ................................................................. 34 
Abbildung 18  Hydrodynamik des Stromes im zickzackförmigen Mischkanal [88] ................. 35 
5 
Abbildung 19  Verhältnis zwischen der hydrodynamischen Verweilzeit τh und der Diffusionszeit 
τD für verschiedene Kanaldurchmesser bei der konstanten Kanallänge L=100 mm und der 
Schmidt-Zahl Sc=1000 ................................................................................................................. 39 
Abbildung 20  Stromlinien im T-Mikromischer bei Re=12 (a und b); Re=80 (c und d); Re=240 (e 
und f) [105] ................................................................................................................................... 41 
Abbildung 21  Querschnittkonzentrationsfeld im T-Mikromischer bei y=0,31 und Re=240 {Fani, 
2014 #103} ................................................................................................................................... 42 
Abbildung 22  Regimemappe: ns ist die Anzahl der Versuche mit einem symmetrischen 
Strömungsverhalten und N – die gesamte Anzahl der Versuche [115] ........................................ 43 
Abbildung 23  Randbedingungen in einem Mikromischer oder -reaktor................................... 54 
Abbildung 24  Elementtyp bei der Vernetzung .......................................................................... 57 
Abbildung 25  Werte einer Größe φ in Mittelpunkten xW, xP, xE von Kontrollvolumen ............ 58 
Abbildung 26  Exakte Lösung einer Variable φ ist mit dem rechteckigen Puls dargestellt. Bei 
der numerischen Lösung laut CDS-Verfahren ist die numerische Oszillation zu beobachten. .... 59 
Abbildung 27  Exakte Lösung einer Größe φ und der Effekt der numerischen Dispersion ....... 60 
Abbildung 28  Schematische Konzentrationsfelder in einem Mischkanal gleich nach dem T-
Mikromischer (links) und MS-Mikromischer mit sechs Lamellen (Mitte) und zwölf Lamellen 
(rechts) im Kanal gleicher Abmessungen 1x1 mm ...................................................................... 63 
Abbildung 29  Methode der Verweilzeituntersuchung mit einem Pulseingang ......................... 65 
Abbildung 30  Geschwindigkeitsfeld im Mischkopf des T-Mikromischers bei verschiedenen 
Gitterschrittweiten (a) 80 µm, (b) 40 µm und (c) 20 µm bei Q=20 mL/min ................................ 69 
Abbildung 31  Druck entlang des Mischkanals im T-Mikromischer bei Q=20 mL/min ........... 70 
Abbildung 32  Intensität des Mischens entlang des Mischkanals im T-Mikromischer bei 
Q=20 mL/min ............................................................................................................................... 71 
Abbildung 33  Druck entlang des Mischkanals im Y-Mikromischer bei Q=20 mL/min ........... 71 
Abbildung 34  Querschnittgeschwindigkeitsprofil direkt hinter dem Mischkopf im Y-
Mikromischer bei Q=20 mL/min mit dem Gitter von 120 µm (oben), 60 µm (Mitte) und 30 µm 
(unten) ........................................................................................................................................... 72 
Abbildung 35  Intensität des Mischens entlang des Mischkanals im Y- Mikromischer bei 
Q=20 mL/min ............................................................................................................................... 73 
Abbildung 36  Querschnittkonzentrationsprofil am Ausgang des Y-Mischers mit dem Gitter 
0,312 Mio (links), 1,25 Mio (Mitte), 5 Mio (rechts) bei Q=20 mL/min ...................................... 73 
Abbildung 37  Einfluss der Gitterauflösung auf das Geschwindigkeitsfeld im MS-Mikromischer 
bei Q=20 mL/min ......................................................................................................................... 74 
6 
Abbildung 38  Druck entlang des Mischkanals im MS-Mikromischer bei Q=20 mL/min ........ 75 
Abbildung 39  Intensität des Mischens entlang des Mischkanals im MS-Mikromischer bei Q=20 
mL/min ......................................................................................................................................... 75 
Abbildung 40  Stromlinien im Eingang des Mischkanals für vier verschiedene Reynolds-Zahlen: 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212; (d) Re=849 .......................................................................... 78 
Abbildung 41  Strömung in einem gekrümmten Kanal: Veränderung des axialen 
Geschwindigkeitsprofils (links) und die entstehenden sekundären Wirbel im Querschnitt (rechts)
 ...................................................................................................................................................... 79 
Abbildung 42 – Geschwindigkeitsprofil im T-Mikromischer bei Re=0,4 im horizontalen 
Längenschnitt (oben) und in den verschiedenen Querschnitten (unten) ...................................... 80 
Abbildung 43 – Geschwindigkeitsprofil im T-Mikromischer bei Re=849 im horizontalen 
Längenschnitt (oben) und in den verschiedenen Querschnitten (unten) ...................................... 80 
Abbildung 44  Links: graphisch mittels des λ2-Kriteriums dargestellte Wirbelkerne: .............. 81 
Abbildung 45  Bildung eines Wirbelrings: schematisch (links) und experimentell (rechts) [164]
 ...................................................................................................................................................... 82 
Abbildung 46 – Geschwindigkeitsfeld im horizontalen Längsschnitt im T-Mikromischer bei 
Re=424, die Gebiete mit der niedrigen Geschwindigkeit sind rot eingekreist ............................. 83 
Abbildung 47 – Querschnittkonzentrationsprofile am Auslass des T-Mikromischers bei 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212; (d) Re=849 .......................................................................... 84 
Abbildung 48 –Stromlinien am Einlass des Mischkanals für zwei verschiedene Reynolds-Zahlen 
Re=0,4 (links) und Re=849 (rechts) ............................................................................................. 85 
Abbildung 49 – Querschnittkonzentrationsprofile am Auslass des Y-Mikromischers bei 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212 und (d) Re=849 .................................................................... 86 
Abbildung 50 – Stromlinien im MS-Mikromischer bei: (a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212; 
(d) Re=849 .................................................................................................................................... 88 
Abbildung 51  Geschwindigkeitsfeld und normalisiertes Vektorfeld im Querschnitt in der Mitte 
der ersten Mischzelle bei Re=42 .................................................................................................. 88 
Abbildung 52  Querschnittgeschwindigkeitsprofile bei der Reynolds-Zahl (a) Re=0,4; (b) 
Re=42; (c) Re=212; (d) Re=849 ................................................................................................... 89 
Abbildung 53 – Geschwindigkeitsfeld und normalisiertes Vektorfeld vor (links) und in der Mitte 
(rechts) der Mischzelle bei Re=424 .............................................................................................. 91 
Abbildung 54  Graphisch mittels des λ2-Kriteriums dargestellte Wirbelkerne im MS-
Mikromischer bei Re=424 ............................................................................................................ 92 
7 
Abbildung 55 – Geschwindigkeitsprofil mit dem normalisierten Geschwindigkeitsvektorfeld bei 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=849 .............................................................................................. 93 
Abbildung 56  Im MS-Mikromischer auftretende hydrodynamische Effekte: Vena contracta und 
Ablösungen im Längsschnitt (oben) sowie sekundäre Wirbel in den Querschnitten (unten) ...... 94 
Abbildung 57  Konzentrationsfeld im MS-Mikromischer bei (a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212 
(d) Re=849 .................................................................................................................................... 95 
Abbildung 58  Azokupplung-Reaktion im MS-Mikroreaktor bei (a) Re=170 und 
(b) Re=340 [81] ............................................................................................................................ 96 
Abbildung 59 – Querschnitte des Kopfbereichs mit den Wirbeln kleiner Längenskalen im T-
Mikromischer (links) und MS-Mikromischer (rechts) bei Re=849 .............................................. 97 
Abbildung 60  Abhängigkeit der Intensität des Mischens und des Potenzials für diffusives 
Mischen von der Reynolds-Zahl für drei untersuchte Mikromischer ........................................... 98 
Abbildung 61  Querschnittkonzentrationsprofile bei (a) Re=120; (b) Re=140; (c) Re=146; 
(d) Re=153; (e) Re=160 und (f) Re=186 [66] .............................................................................. 99 
Abbildung 62  Verlauf der Zeitskala der Diffusion im T-Mikromischer, den Mischkanal entlang
 .................................................................................................................................................... 101 
Abbildung 63  Verlauf der Zeitskala der Diffusion im Y-Mikromischer, den Mischkanal entlang
 .................................................................................................................................................... 102 
Abbildung 64  Verlauf der Zeitskala der Diffusion im MS-Mikromischer, den Mischkanal 
entlang ........................................................................................................................................ 103 
Abbildung 65  Verweilzeitverteilung des Eingangs- und Ausgangsignals für den MS-
Mikromischer bei Re=849 .......................................................................................................... 104 
Abbildung 66  Positionen der Zwischenmesspunkte bei der Verweilzeituntersuchung .......... 104 
Abbildung 67  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im T-Mikromischer ............................ 105 
Abbildung 68  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im T-Mikromischer bei Re=21 für 
verschiedene Querschnitte .......................................................................................................... 105 
Abbildung 69  Parabelförmige Front der Fluidelemente im Mischkopfbereich des T-
Mikromischers bei Re=21 während des Fließens durch den Inlet-Kanal: bei t=0,1 s (links) und bei 
t=0,4 s (rechts) ............................................................................................................................ 106 
Abbildung 70  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im T-Mikromischer bei Re=849 für 
verschiedene Querschnitte .......................................................................................................... 106 
Abbildung 71  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im Y-Mikromischer ........................... 107 
Abbildung 72  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im Y- Mikromischer bei Re=212 für 
verschiedene Querschnitte .......................................................................................................... 108 
8 
Abbildung 73  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im MS-Mikromischer......................... 109 
Abbildung 74  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im MS-Mikromischer bei Re=849 für 
verschiedene Querschnitte .......................................................................................................... 109 
Abbildung 75 – Konzentrationsverteilung auf der Symmetrieebene bei Re=849 und θ=1,2 ..... 110 
Abbildung 76 – Abhängigkeit des Druckabfalls von der Reynolds-Zahl im T-Mikromischer 
(oben), Y-Mikromischer (Mitte) und MS-Mikromischer (unten). Es ist nur der Druckabfall im 
Mischkanal berücksichtigt. ......................................................................................................... 113 
Abbildung 77  Abhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der RGK im 
T-Mikroreaktor ........................................................................................................................... 118 
Abbildung 78  Schematische Darstellung der Produktbildung in einer Reaktion zweiter Ordnung 
für den Fall der Stratified- (oben) und Vortex- (unten) Strömung ............................................. 119 
Abbildung 79  Einfluss der RGK auf die tatsächlichen und höchstmöglichen Konzentrationen 
bzw. Ausbeute im T-Mikroreaktor bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 ............................................ 120 
Abbildung 80  Querschnittkonzentrationsprofile eines Eduktes am Ausgang des T-
Mikroreaktors bei der Reynolds-Zahl Re=849 bei verschiedenen RGK: k=0,01 L/(molꞏs) (links), 
k=100 L/(molꞏs) (Mitte) und k=10.000 L/(molꞏs) (rechts) ......................................................... 121 
Abbildung 81  Konzentrationsprofile am Eingang (links) und Ausgang (rechts) bei einer 
Reaktion zweiter Ordnung mit der kleinen (rechts oben) und großen (rechts unten) RGK sowie 
bei einer schwachen Initialvermischung ..................................................................................... 122 
Abbildung 82  Konzentrationsprofil am Eingang (links) und Ausgang (rechts) bei einer Reaktion 
zweiter Ordnung mit der kleinen (rechts oben) und großen (rechts unten) RGK sowie bei einer 
stärkeren Initialvermischung ...................................................................................................... 122 
Abbildung 83  Abhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der RGK im 
Y-Mikroreaktor ........................................................................................................................... 123 
Abbildung 84  Abhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der RGK im 
MS-Mikroreaktor ........................................................................................................................ 124 
Abbildung 85  Schematische Darstellung der Kontaktfläche in Y- und MS-Mikroreaktoren bei 
der streng geschichteten Strömung ............................................................................................. 125 
Abbildung 86  Graphisch dargestellte Kontaktfläche im MS-Mikroreaktor bei Re=4,2 mit der 
RGK k=0,1 L/(molꞏs) (oben) und k=10.000 L/(molꞏs) (unten) .................................................. 126 
Abbildung 87  Abhängigkeit der Ausbeute von der Reynolds-Zahl im T-Mikroreaktor ......... 128 
Abbildung 88  Einfluss der Reynolds-Zahl auf die Kontaktfläche im T-Mikroreaktor bei Re=4,2; 
Re=42; Re=424; Re=849 (von links nach rechts) ...................................................................... 129 
Abbildung 89  Abhängigkeit der Ausbeute von der Reynolds-Zahl im Y-Mikroreaktor ........ 130 
9 
Abbildung 90  Einfluss der Reynolds-Zahl auf die Kontaktfläche im Y-Mikroreaktor bei Re=4,2; 
Re=42; Re=424; Re=849 (von links nach rechts) ...................................................................... 130 
Abbildung 91  Abhängigkeit der Ausbeute von der Reynolds-Zahl im MS-Mikroreaktor ..... 131 
Abbildung 92  Reaktionsgeschwindigkeitsprofile bei Re=84, Re=127 und Re=166............... 132 
Abbildung 93  Kontaktfläche im MS-Mikroreaktor im Längsschnitt (links) und im Querschnitt 
nach der ersten Mischzelle (rechts) bei Re=4,2; Re=42; Re=424; Re=849 ............................... 133 
Abbildung 94  Abhängigkeit der Ausbeute vom Diffusionskoeffizienten bei der Reynolds-Zahl 
Re=4,2 (links) und Re=849 (rechts) ........................................................................................... 134 
Abbildung 95  Numerische Modellierung nach Oberkampf [179] .......................................... 135 
Abbildung 96  Anlage für die optische Validierung ................................................................ 138 
Abbildung 97  Bearbeitung der Kamerabilder ......................................................................... 138 
Abbildung 98  Ergebnisse der CFD-Modellierung (links) und Versuchsbilder (rechts) bei einem 
Volumenstrom von (a) Q=0,5 mL/min; (b) Q=1 mL/min; (c) Q=2 mL/min; (d) Q=5 mL/min; 
(e) Q=10 mL/min; (f) Q=12 mL/min; (g) Q=15 mL/min ........................................................... 140 
Abbildung 99  Bild des in der Versuchsanlage eingesetzten MS-Mikroreaktors .................... 141 
Abbildung 100  Einfluss der Mischintensität auf den Reaktionsmechanismus im System aus zwei 
parallelen konkurrierenden Reaktionen. ..................................................................................... 143 
Abbildung 101  Einfluss der Mischintensität auf den Reaktionsmechanismus im System aus zwei 
konsekutiven konkurrierenden Reaktionen. ............................................................................... 147 
Abbildung 102  Intensität des Mischens im T-Mikroreaktor gemäß der CFD-Modellierung und 
Umsatz von DMP [81] ................................................................................................................ 148 
Abbildung 103  Intensität des Mischens im Y-Mikroreaktor gemäß der CFD-Modellierung und 
Umsatz von DMP [81] ................................................................................................................ 149 
Abbildung 104  Intensität des Mischens im MS-Mikroreaktor gemäß der CFD-Modellierung und 
Ausbeute von BFS [81] .............................................................................................................. 149 
Abbildung 105  Mikroreaktionsanlage mit der Leitfähigkeitsmesszelle .................................. 152 
Abbildung 106  Kalibrierung der Pumpen ............................................................................... 155 
Abbildung 107  Struktur der Leitfähigkeitsmesszelle von Ehrfeld Mikrotechnik BTS ........... 157 
Abbildung 108  Abhängigkeit der Leitfähigkeit vom Umsatz ................................................. 158 
Abbildung 109  Arrhenius-Diagramm für die Verseifungsreaktion ......................................... 160 
Abbildung 110  Vergleich des Umsatzes in der Anlage mit dem T-Mischer gegenüber der 
Formalkinetik (Kreuze - Messergebnisse mit Fehlerbalken; Linie – Formalkinetik) ................ 162 
Abbildung 111  Vergleich des Umsatzes in der Anlage mit dem Kammmischer gegenüber der 
Formalkinetik (Kreuze - Messergebnisse mit Fehlerbalken; Linie – Formalkinetik) ................ 163 
10 
Abbildung 112  Vergleich des Umsatzes in der Anlage mit dem XXL-S-01-Mikroreaktor 
gegenüber der Formalkinetik (Kreuze - Messergebnisse mit Fehlerbalken; Linie – Formalkinetik)
 .................................................................................................................................................... 164 
Abbildung 113  Vergleich der Vermischungsqualität nach dem T-Mischer bei verschiedenen 
Volumenströmen: Q=0,1 mL/min (links); Q=5 mL/min (Mitte) und Q=20 mL/min (rechts) ... 165 
Abbildung 114  Schematisch dargestellte Stromlinien in der Messzelle bei niedrigem (links) und 
hohem (rechts) Volumenstrom. Blaues Rechteck stellt das Messgebiet zwischen Elektroden dar.
 .................................................................................................................................................... 166 
Abbildung 115  Vergleich der experimentellen Daten von Thomas [190] und Scherpelz [191] 
mit dem formalkinetischen Modell bei einer Temperatur von T=17 ºC .................................... 167 
Abbildung 116  Vergleich des Vermischungsvorgangs eines Stromes im Mikroreaktor 






Tabelle 1  Verhältnis zwischen den mittleren Verweilzeiten und den Raumzeiten im T-
Mikromischer .............................................................................................................................. 107 
Tabelle 2  Verhältnis zwischen den mittleren Verweilzeiten und den Raumzeiten im Y-
Mikromischer .............................................................................................................................. 108 
Tabelle 3  Verhältnis zwischen den mittleren Verweilzeiten und den Raumzeiten im MS-
Mikromischer .............................................................................................................................. 110 
Tabelle 4  Übersicht der statischen Momente .......................................................................... 111 
Tabelle 5  Optimierte Parameter des Druckverlustmodells und Korrelationskoeffizienten ..... 112 
Tabelle 6  Übersicht der Damköhler-Zahl erster Ordnung in allen untersuchten Mikroreaktoren
 .................................................................................................................................................... 127 
Tabelle 7  RGK für einzelne Reaktionen aus zwei Folgereaktionen [132, 169] ...................... 146 
Tabelle 8  Eingesetzte Mischer, Mikromischer, Mikroreaktor und ihre technischen Daten .... 154 
Tabelle 9  Molare Grenzleitfähigkeit entstehender Ionen [186] .............................................. 156 
Tabelle 10  Leitfähigkeitswerte der Kalibrierungskurven bei unterschiedlichen Temperaturen
 .................................................................................................................................................... 158 
Tabelle 11  Experimentell ermittelte Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten .......................... 160 





BFS Bisazofarbstoff (2,4-bis[(4'-Sulfophenyl)azo]-1-Naphthol) 
CAD rechnerunterstütztes Konstruieren (engl. Computer-Aided Design) 
CFD numerische Strömungsmechanik (engl. Computational Fluid Dynamics) 
CDS zentrales Diskretisierungsschema (engl. Central Differencing Scheme) 
CEL CFX Ausdrucksprache (engl. CFX Expression Language) 
DMP 2,2-Dimethoxypropan 
DNS direkte numerische Simulation (engl. Direct Numerical Simulation) 
KV Kontrollvolumen 
MEMS mikrostrukturiertes elektromechanisches System (engl. Microelectromechanical 
System) 
PDE erweitertes Dispersionsmodell (engl. Plug flow with axial dispersion and 
exchange with dead zones) 
RGK Reaktionsgeschwindigkeitskonstante 
SAR Aufspaltung-und-Rekombination (engl. Split-And-Recombine) 
SHM Mikromischer mit den Fischgräten-förmigen Wänden (engl. Staggered 
Herringbone Mixer) 










cp spezifische Wärmekapazität bei konstantem Druck 
D Diffusionskonstante 
d Abstand 
dh charakteristische Länge (hydraulischer Durchmesser) 
E Verweilzeitdichtefunktion 
EA Aktivierungsenergie 
G elektrische Leitfähigkeit 
g Erdbeschleunigung 
IM Intensität des Mischens 
IS Intensität der Segregation 
j Stromdichte 
K Kohlrausch'sche Konstante 
k Reaktionsgeschwindigkeitskonstante 











RC Radius eines Rohres 
rc Radiuskoordinate in einem Polarkoordinatensystem 
rcur Krümmungsradius 
Rg universelle Gaskonstante 
s Schiefe 




x,y,z Ortskoordinaten in einem kartesischen Koordinatensystem 
XA Umsatz eines Eduktes A 
yexp experimenteller Messwert 
YP Ausbeute eines Produktes P 
 
Griechische Symbole 
S2, Ω2 symmetrischer und asymmetrischer Anteil des 
Formänderungsgeschwindigkeitstensors 
β Beiwert in der High-Resolution-Methode 
γ Oberflächenspannung 
ε spezifischer Energieeintrag, Energiedissipation 




λi Interpolationsfaktor in einem Punkt i 
Λm molare Leitfähigkeit 
μ dynamische Viskosität 
ν kinematische Viskosität 
ρ Dichte 
σ, σ2 Standartabweichung und Varianz 
τD Zeitskala der Diffusion 
τDS Zeitskala der Mikrovermischung durch Diffusion 
τE Zeitskala der Engulfment 
τh hydrodynamische Verweilzeit (Raumzeit) 
τR Zeitskala der Reaktion 
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Φ Totalvariation des Konzentrationsfeldes, Potenzial für diffusives Mischen 
Φ-1 Skala der Segregation 
φi skalare Größe in einem Punkt i 
ω Beiwert für die sekundären Wirbel 
 
Dimensionslose Kennzahlen 
Bo Bond-Zahl Bo ൌ 𝑔𝑑௛
ଶ∆𝜌
𝛾  
CFL Courant-Friedrich-Lewy-Zahl CFL ൌ 𝑣Δ𝑡Δ𝑥  
DaI Damköhler-Zahl erster Ordnung Da୍ ൌ 𝜏௛𝜏ோ 
DaII Damköhler-Zahl zweiter Ordnung Da୍୍ ൌ 𝜏஽𝜏ோ  
Dn Dean-Zahl Dn ൌ Reඨ 𝑑2𝑟௖௨௥ 




Pr Prandtl-Zahl Pr ൌ 𝜇𝑐௣𝜅  
Re Reynolds-Zahl Re ൌ 𝑣𝑑௛𝜌𝜇  
Sc Schmidt-Zahl Sc ൌ 𝜇𝜌𝐷 










Mittelwerte einer Größe 𝜑 werden durch einen Überstrich 𝜑ത gekennzeichnet. Der Index 0 
bezeichnet den Anfangswert einer Größe. Der Symbol Δ vor einer skalaren Größe bedeutet eine 





Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit durchgeführten Untersuchungen behandeln Phänomene 
der Makro-, Meso- und Mikrovermischung und Apparaten wie Mikromischer und Mikroreaktor. 
Zwecks der Feingliederung dieser Begriffe hier werden ihre exakten Definitionen auf der 
Grundlage der Fachliteratur angegeben. 
 
Makro-, Meso- und Mikrovermischung 
Die Vermischung zweier oder mehrerer getrennt vorliegender Stoffe ist ein Transportvorgang, bei 
dem sich die Homogenität eines Gemisches erhöht. Je nach Niveau, auf dem dies passiert, 
unterscheidet man zwischen Makro-, Meso- und Mikrovermischung [1-4]. 
Unter der Makrovermischung (oder Vermischung auf dem Makroniveau) versteht man einen 
Mischvorgang, bei dem die Flüssigkeit in einem Mischer aus abgeschlossenen Molekülaggregaten 
besteht, die voneinander komplett durch die Kontaktfläche segregiert sind. Geht es um einen 
Mikromischer, dann entspricht die Längenskala der Hülle in der Regel dem Kanaldurchmesser. 
Die Aggregate treten lediglich an den Grenzen miteinander in Kontakt, an welchen einzelne 
Moleküle aus einem Aggregat in ein anderes durch die Meso- und Mikrovermischung übergehen 
können. Demnach bestimmt die Makrovermischung den Anfangszustand für die Vermischung auf 
kleineren Skalen. 
Mesovermischung ist ein Mischvorgang, bei dem sich Wirbel im Bereich Kalmagorov-
Längenskalen ausdehnen. Somit wächst die Kontaktfläche zwischen den Molekülaggregaten [2]. 
Bei einer Mikrovermischung oder Vermischung auf dem molekularen Niveau bewegen sich die 
Moleküle wegen des Konzentrationsgradienten durch die Kontaktfläche sowie in den 
abgeschlossenen Molekülaggregaten. Dabei ist der Hauptmischvorgang die molekulare Diffusion. 
Allerdings treten die Begriffe Makro- und Mesovermischung in der Fachliteratur und in den 
wissenschaftlichen Artikeln zum Thema Mikroverfahrenstechnik nur selten zum Vorschein. Die 
meisten Autoren koppeln alle drei Begriffe in einem und sprechen lediglich über die 
Mikrovermischung, oder engl. micromixing, als den allgemeinen Mischvorgang in 
mikrostrukturierten Apparaten. Jedoch führen dabei einige Autoren zusätzliche Begriffe von 
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Strömungsregimen, wie Vortex- und Engulfment-Strömung ein, die den Mischvorgang auf dem 
Mesoniveau beschreiben. 
In der vorliegenden Arbeit werden ausschließlich die Begriffe Makro- und Mikrovermischung 
zusammen mit den obengenannten Strömungsregimen zur Anwendung gebracht. Hierbei wird die 
Makrovermischung als ein Mischvorgang definiert, bei dem sich Stoffe in einem Mikromischer 
oder -reaktor lediglich einen Mischkanal entlang mit der Konvektion bewegen. Die 
Mikrovermischung ist demgegenüber ein Mischvorgang in der axialen Richtung auch im 
Querschnitt eines Mischkanals, sog. radiale Vermischung, durch die sich bildenden 
hydrodynamischen Wirbelstrukturen und/oder die molekulare Diffusion. 
 
Mikromischer und Mikroreaktor 
Bevor die Begriffe von Mikromischer und -reaktor genauer erklärt werden, ist es besonders 
wichtig aufzuzeichnen, dass der Stofftransportvorgang und die chemische Reaktion zum Großteil 
miteinander direkt gekoppelt sind. Wenn zu mischende reaktive Stoffe in eine Mischanlage 
gelangen, startet die chemische Umwandlung gleichzeitig mit dem Mischen. Demzufolge kann 
ein Mischer ebenfalls als ein Reaktor dienen, unabhängig davon, ob eine Verweilzeitstrecke zum 
Mischer verbunden ist oder nicht. 
Demnach ist ein Mikromischer oder mikrostrukturierter Mischer in der Verfahrenstechnik ein 
Apparat zum kontinuierlichen Vermischen zweier oder mehrerer Fluiden. Der Mikromischer 
besteht aus Mikrokanälen beliebiger Form mit Dimensionen von bis zu einem Millimeter, aber in 
der Regel vom Submillimeterbereich bis zu einigen Mikrometern. Kleine Abmessungen haben 
sog. micro-flow hydrodynamische, Stoff-, Wärmetransport- und andere Effekte zur Folge, die 
lediglich in Mikrokanälen stattfinden können [5]. 
Ein Mikroreaktor oder mikrostrukturierter Reaktor stellt einen Apparat mit denselben kleinen 
Dimensionen der Kanäle dar, in denen eine chemische Reaktion jedoch zusätzlich durchgeführt 
wird. Also kann man einen Mikromischer ebenfalls als einen Mikroreaktor betrachten, wenn die 
zu mischenden Stoffe chemisch reagieren [1]. 
In der vorliegenden Arbeit werden sowohl ein passives Mischen als auch eine chemische 
Umwandlung erforscht. Im ersten Fall ist die Anwendung vom Begriff Mikromischer plausibel. 
Im letzteren Fall wird der Begriff Mikroreaktor benutzt, obwohl die modellierten Mikromischer 
und -reaktoren strukturell vollständig analog sind. 
Da sich diese Arbeit ausschließlich den mikrostrukturierten Apparaten widmet, werden diese in 
einigen Fällen ebenfalls ohne das Präfix „Mikro“ angegeben. Somit versteht man unter einem 
Mischer und Reaktor trotzdem einen Mikromischer und Mikroreaktor. Wenn es um 
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konventionelle Apparaten geht, ist dies mit konventionell oder den Präfix „Makro“ extra 
bezeichnet. 
In Kapitel 5 werden kommerzielle Bezeichnungen wie T-Mischer, Kammmischer und 
XXL-S-01-Mikroreaktor verwendet. Diese Namen haben aber nichts mit den Funktionen zu tun. 
Alle drei Apparate werden als Bestandteile in den Mikroreaktoranlagen eingebaut und dienen der 




1 Einleitung und Problemstellung 
Das Interesse an den mikrostrukturierten Reaktionsapparaten in der chemischen Technik ist in 
den letzten Jahren stark gestiegen. Dank ihrer Vorteile, wie beispielsweise kleinen 
charakteristischen Dimensionen, kontinuierlichem Betrieb, extrem intensivem Wärme- und 
Stofftransport bzw. -austausch sowie hohem Skalierungspotenzial, dienen die mikrostrukturierten 
Reaktionsapparate als eine gute Alternative zu den konventionellen „Makro“-Apparaten [6]. Die 
Mikroreaktionstechnik ist ein relativ junges fachübergreifendes Wissenschaftsgebiet und befindet 
sich noch in der Entwicklungsphase [7]. Obwohl die Mikroreaktionstechnik aktuell in der 
Industrie noch relativ selten eingesetzt wird, nehmen die Forschungsbemühungen stetig zu. In der 
Fachliteratur wurde bereits mehrfach darüber berichtet, dass Mikroreaktionsanlagen sowohl im 
Labor- und Pilot-Maßstab mit Volumenströmen bis zu einigen Litern pro Stunde als auch bei der 
industriellen Produktion bis zu tausenden Litern pro Stunde zum Einsatz gekommen sind [6, 8-
12]. 
Die vorliegende Arbeit setzt den Fokus auf die Untersuchung von mikrostrukturierten Reaktoren, 
sog. Mikroreaktoren, als das Herzstück einer jeden chemischen Anlage. In den wissenschaftlichen 
Veröffentlichungen wird immer wieder darauf hingewiesen, dass die in den Mikroreaktoren 
erzielbaren Ausbeuten und Selektivitäten diese in den konventionellen Reaktoren übersteigen [13-
22]. Dieser Befund wird häufig mit der Stofftransportintensivierung erklärt [1, 7]. Eine 
notwendige Voraussetzung des Ablaufs jeder bimolekularen chemischen Reaktion ist eine 
intensive Vermischung der Reaktanden [23], bei der die Moleküle der Edukte sich in 
unmittelbarer Nähe befinden [24]. Dabei nimmt die Anzahl der Zusammenstöße zwischen den 
Molekülen der Reaktanden zu. Da die Eduktlösungen jedoch meistens komplett segregiert in 
einen Reaktor gegeben werden, ist ihre Vermischung in jedem Reaktor für den Reaktionserfolg 
von großer Bedeutung. 
Bei der Vermischung spielt die molekulare Diffusion eine bedeutende Rolle, bei der das 
Konzentrationsfeld allmählich durch die ungerichtete Zufallsbewegung von Molekülen 
ausgeglichen wird [1]. Dabei hängt die Geschwindigkeit der Diffusion direkt von der Längenskala 
ab, auf der die Segregation der Edukte auftritt [25, 26]. Die Längenskala der Segregation kann 
durch die Verkleinerung des Kanaldurchmessers reduziert werden. Dies wurde in einem sog. 
Multilamellar-Mikromischer realisiert, in dem sich die Strömungsschichten mit verschiedenen 
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Edukten abwechseln. Dabei verringert sich die Diffusionslänge, die durch die molekulare 
Diffusion überbrückt werden soll, bis zur Höhe der Fluidschichten. In solchen Mikromischern 
basiert der Stofftransport ausschließlich auf der molekularen Diffusion [1]. 
In manchen Mikromischern macht man sich für die Reduzierung der Diffusionslänge 
verschiedene hydrodynamische Instabilitäten zu Nutze [1, 27]. Die am häufigsten auftretende 
Instabilitätsart ist die Sekundärströmung, bei der sich die Wirbel kleinerer Längenskalen im 
Querschnitt aufgrund der chaotischen Advektion bilden. Die auf der chaotischen Advektion 
basierenden Mikromischer wurden im Allgemeinen bei höheren Werten der Reynolds-Zahl 
betrieben (aber im Bereich der laminaren Strömung) und haben größer dimensionierte Kanäle als 
die auf der molekularen Diffusion basierenden Mikromischer. Die wichtigste Besonderheit der 
Vermischung durch die chaotische Advektion ist die Geschwindigkeit, mit der die Längenskalen 
der Segregation kleiner werden. Also kann die Mischzeit extrem kleine Werte annehmen [1, 27-
30]. Dadurch wird es möglich, hohe Ausbeuten und Selektivitäten besonders bei einer schnellen 
Reaktion zu erreichen, was in den konventionellen Reaktoren mit längeren Mischzeiten kaum 





Abbildung 1  Geometrien der untersuchten Mikroreaktoren: T-Mikroreaktor (oben), Y-
Mikroreaktor (Mitte) und MS-Mikroreaktor (unten) 
Um das Potenzial der mikrostrukturierten Reaktoren vollständig gewährleisten zu können, sind 
Kenntnisse über optimale Betriebsbedingungen nötig. Die Form und die Intensität der Wirbel, die 
Hydrodynamik und der Stofftransport sind jedoch in den auf der chaotischen Advektion 
basierenden Mikroreaktoren sehr kompliziert und hängen von vielen Faktoren ab, wie 
beispielsweise Geometrie, Eigenschaften des Mediums und Strömungsgeschwindigkeit [1, 7]. 
Aus diesem Grund ist die Untersuchung der Hydrodynamik, des Stofftransportes und ihrer 
Wechselwirkung in Mikroreaktoren mit konvektivem Mischvorgang von großer Bedeutung. Eine 
fundamentale und umfassende Analyse von Mikromischern und -reaktoren wurde in Rahmen des 
DFG-Schwerpunktprogrammes 1141 „Analyse, Modellbildung und Berechnung von Strömungs-
mischern mit und ohne chemische Reaktionen“ durchgeführt. Allerdings wurde im Rahmen dieses 
Vorhabens hauptsächlich lediglich der T-förmige Mikroreaktor mit rechteckigem Querschnitt 
detailliert untersucht [31, 32]. Die vorliegende Arbeit betrachtet Mikroreaktoren mit 
Kreisquerschnitt und T- und Y-förmigen Mischköpfen. Das Hauptaugenmerk wird ebenfalls auf 
den Y-Mikroreaktor mit mäanderförmiger Kanalgeometrie (MS-Mikroreaktor) gerichtet. Die 
Geometrien der in dieser Arbeit untersuchten Mikroreaktoren sind in Abbildung 1 dargestellt. 
Das Ziel dieser Arbeit ist es, zum einen ein fundamentales Verständnis der Hydrodynamik und 
des Stofftransports in unterschiedlichen Mikroreaktoren zu erlangen, und zum anderen den 
Einfluss der Vermischung auf chemische Reaktionen zweiter Ordnung zu erforschen. 
Die Arbeit besteht aus fünf Kapiteln. In Kapitel 2 wird der aktuelle Stand der Wissenschaft und 
Technik bezogen auf die Mikroreaktionstechnik bzw. Mikromischer und Mikroreaktoren 
betrachtet und die Klassifikation der Mikromischer nach Art der nutzbaren Energie angegeben. 
Besonders betont werden passive Mikromischer, die auf der chaotischen Advektion basieren, 
welchen sich die vorliegende Arbeit widmet. Weiter werden verschiedene in der 
Mikroreaktionstechnik auftretende geschichtete, Wirbel- und Engulfment-Strömungsregime und 
ihre Besonderheiten diskutiert. Dabei wird auf den Einfluss der Vermischung auf die 
Durchführung einer chemischen Reaktion und die Vorteile von Mikroreaktoren im Vergleich zu 
konventionellen Reaktoren eingegangen. Des Weiteren werden Begriffe von Zeitskalen 
eingeführt, die weiter in dieser Arbeit zum Einsatz kommen. Da die numerische Simulation für 
die Untersuchung der Prozesse in Mikroreaktionstechnik die grundlegende Basis bildet, werden 
ihre Möglichkeiten und Vorteile in Rahmen dieser Arbeit näher beleuchtet. Am Ende des Kapitels 
werden die Hauptmaterialien für die Herstellung der Mikroreaktionstechnikbauteile kurz erörtert. 
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Der Kapitel 3 setzt sich mit den in dieser Arbeit verwendeten theoretischen Grundlagen für die 
Charakterisierung eines reaktiven Mischens auseinander. Dafür werden zuerst die mathematische 
Beschreibung für den Masse-, Impuls- und Stofftransport und in Kürze die Grundlagen für ihre 
Berechnung mit der Finite-Volumen-Methode in der Software ANSYS CFX dargestellt. Dann 
folgen die Definition der Kenngröße für die Bewertung der Mischgüte und chemischer Leistung. 
Am Schluss des Kapitels werden eine Vorgehensweise der Verweilzeituntersuchung und ein 
verwendetes Druckverlustmodell betrachtet. 
Im Fokus des Kapitels 4 steht die Erforschung dreier Mikroreaktoren verschiedener Struktur mit 
Hilfe der Methoden der numerischen Strömungsmechanik. Am Anfang geht es um das Problem 
der Ortdiskretisierung, bei der ein passendes Gitter für jeden zu untersuchenden Mikromischer 
erzeugt wird. Dann werden Hydrodynamik und passiver Stofftransport umfassend diskutiert. An 
dieser Stelle wird besonders das auftretende Strömungsverhalten beurteilt und die Grenzen in 
allen analysierten Mikromischern definiert. Weiter werden die Ergebnisse der 
Verweilzeituntersuchung dargestellt, die die radiale Vermischung im Einzelnen charakterisieren. 
Im Folgenden wird die Druckverlustmodellierung hinsichtlich des energetischen Aufwands eines 
Mikromischers durchgeführt. Schließlich wird die Auswirkung des Stofftransports auf die 
Durchführung einer chemischen Testreaktion zweiter Ordnung bei variierter 
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante, Reynolds- und Schmidt-Zahl eingehend untersucht. 
Letztlich folgt die Validierung der mittels numerischer Methoden erhobenen 
Untersuchungsbefunde. 
Das letzte Kapitel befasst sich mit der Untersuchung der Effektivität von Mikroreaktionsanlagen 
mit T- und Kamm-Mischer sowie von XXL-S-01-Mikroreaktor in einem großen Bereich der 
Reynolds-Zahlen und bei verschiedenen Temperaturen am Beispiel einer Verseifungsreaktion. 
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2 Stand der Wissenschaft und Technik 
2.1 Mikroreaktionstechnik 
In den letzten 20 Jahren ist das Interesse an den mikrostrukturierten Systemen wesentlich 
gestiegen. In dieser Zeit wurden mehrere Bücher veröffentlicht, welche verschiedene Aspekte der 
Mikroreaktionstechnik betrachten. Hessel et al. [8] stellten die Besonderheiten der Hydrodynamik 
und des Stoff- und Wärmetransports in Mikroreaktoren für ein- sowie zweiphasige Reaktionen 
dar. Dabei wurden auch Methoden der numerischen Modellierung als ein wichtiges Instrument 
für die Untersuchung der mikrostrukturierten Reaktoren beschrieben. Darüber hinaus wurden 
neben Skalierungsmöglichkeiten auch die ökonomische und ökologische Effektivität von 
Mikroreaktoren diskutiert. Das Buch von Kashid, Renken und Kiwi-Minsker [33] widmeten sich 
insbesondere dem Stofftransport und der chemischen Umwandlung in den zweiphasigen Fluid-
Solid, Fluid-Fluid sowie in den dreiphasigen Reaktionssystemen. Außerdem wurde die 
Temperaturkontrolle bei den untersuchten Reaktionen ausführlich betrachtet. Reschetilowski [6] 
diskutierte theoretische und praktische Aspekte der Anwendung von Mikroreaktoren in der 
präparativen Chemie. Eine Besonderheit dieses Buches ist eine detaillierte Beschreibung der 
praktischen Anwendung von Mikroreaktoren für die Feinchemikalien- und 
Nanopartikelherstellung sowie für die Bio- und Polymerisationsreaktionen. Kockmann [7] 
wiederum stellte physikalische und mathematische Beschreibungen des Stoff- und 
Wärmetransportes bei chemischen Reaktionen meistens am Beispiel eines T-Mischers dar. 
Nguyen [1] beschäftigte sich ausschließlich mit den Mikromischern. Er klassifizierte die Arten 
von aktiven und passiven Mischern, betrachtete mathematisch und physikalisch die in den 
Mischern stattfindende Prozesse und beschrieb gängige Verfahren zur Herstellung 
mikrostrukturierter Elemente. Mathematische Modellierung von chemischen Reaktionen 
verschiedener Art wurde von Hessel, Hardt und Löwe [5] an zahlreichen Beispielen demonstriert. 
In der oben betrachteten Literatur wird die mikrostrukturierte Technik meistens als 
Internsivmischer bzw. zur Durchführung der chemischen Reaktionen verwendet. 
Mikrostrukturierte Anlagen können ebenfalls für die Wärmeübertragung [34, 35] und 
Stofftrennung [36, 37] sowie Mikropumpen [38] oder als Bestandteile verschiedener Mikro-
Modulsysteme [6] verwendet werden. 
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2.2 Mikromischer 
Mikromischer sind mikrostrukturierte Anlagen, die für die Vermischung zweier oder mehrerer 
Komponenten, die sich in einer oder verschiedenen Phase(n) befinden, vorgesehen sind. In diesem 
Abschnitt werden die Hauptarten von Mikromischern in Bezug zur verwendeten Energie, den 
Mischungsmechanismen und der geometrischen Struktur diskutiert. Da diese Arbeit nur die 
Vermischung in einphasigem System untersucht, werden bevorzugt nur die einphasigen 
Mikromischer betrachtet. Ein ausführlicher Überblick von den Mikromischern für mehrphasiges 
System sind in den Büchern von Nguyen [1] und Hessel [8] sowie in der Publikation von Stone, 
Stroock und Ajdari [39] zu finden. 
 Typen der Mikromischer nach Art der Energie 
Nach Art verwendeter Energie werden Mikromischer in zwei Haupttypen unterteilt: aktive und 
passive [1, 27, 28, 40]. Die Klassifikation von Mikromischer nach Nguyen [28] ist in Abbildung 
2 zu sehen. 
 

















In den aktiven Mikromischern werden äußere Energiequellen für die Bildung der Instabilität der 
Stoffströme verwendet. Die am häufigsten eingesetzten Mikromischer sind durch eine 
Schwingungsquelle des Druckfeldes in der Strömung charakterisiert. Das Funktionsprinzip 
solcher Mischer wird in Arbeiten von Okkels und Tabeling [41] und Niu und Lee [42] erörtert. 
Zwei parallel sich bewegende Stoffströme vermischen sich in der querlaufenden Richtung. Dies 
verursacht die Bildung der hydrodynamischen Instabilität an der Stoffgrenze und führt zur 
Intensivierung der radialen Vermischung. Die Kontaktfläche zwischen Strömungen bei den 
transversalen Pulsationen im Vergleich zur Strömung ohne Pulsationen ist in Abbildung 3 
dargestellt. Eine wichtige Rolle spielen dabei die Schwingungsamplitude und die 
Schwingungsfrequenz, was in Arbeiten von Okkels und Tabeling [41] sowie von Dodge et al. [43] 
gezeigt wurde. 
 
Abbildung 3  Kontaktfläche zwischen Strömungen ohne (a) und mit (b) transversalen 
Pulsationen [41] 
Ein weiterer Typ der aktiven Mikromischer sind die akustischen und Ultraschalmikromischer. In 
diesem Fall werden die piezoelektrischen Elemente verschiedener Frequenz verwendet, die hinter 
der Membran an den Mikromischerwänden liegen [44]. Die Vibration der Membran erzeugt die 
Sekundärströmung, die zur Beschleunigung der Vermischung führen. Ein Hauptvorteil der 
gegebenen Technik ist die Möglichkeit, eine sehr hohe Frequenz von 50 MHz [45] bis zu 450 
MHz [46] anzulegen, wobei eine bedeutende Intensivierung der Vermischung erreicht wird. 
Eine weitere Möglichkeit, den Vermischungsprozesse zu intensivieren, ist die 
Temperaturmodulation [47]. Infolge des gebildeten Temperaturgradienten werden die 
Trajektorien von Flüssigkeitsmolekülen geändert und die radiale Vermischung wird verbessert. 
Einige der aktiven Mikromischer verwenden elektromagnetische Eigenschaften des Mediums 
[48]. Dabei werden Lösungen zweier Elektrolyte mit unterschiedlichen elektrischen 
Leitfähigkeiten in einem Kanal unter Einführung des elektrischen Feldes geleitet, dessen 
Feldlinien senkrecht zur Strömungshauptrichtung ausgerichtet sind. In Abbildung 4 ist der 
Einfluss des Stromfeldes auf die Kontaktfläche zwischen zwei Medien dargestellt. Wenn keine 
Spannung an den Elektroden angelegt wird, beobachtet man eine vollständige Segregation und 
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keinerlei Mischung (Abbildung 4a). Bei einem an drei Elektrodenpaaren angelegten Strom ist die 
Vermischung schon nach einer kurzen Strecke sichtbar (Abbildung 4b). 
 
Abbildung 4  Experimentelle Visualisierung der Vermischung im elektro-hydrodynamischen 
Mikromischer [48] 
Die Wirkprinzipien eines Leitfähigkeitsgradienten in einem Elektrolytstrom für die Bildung 
elektrochemisch bedingter Instabilitäten werden in der Arbeit von Wu und Liu [49] erklärt. In 
Abbildung 5 ist die Struktur und Position der Elektroden (links) sowie die schematische 
Entstehung von hydrodynamischen Wirbeln (rechts) dargestellt. Das elektrische Feld wurde vom 
Gleichstrom erzeugt. Innerhalb eines 5 mm langen Mikromischers wurde die 
Vermischungsqualität von 90% erreicht, wohingegen diese ohne die Einwirkung des elektrischen 
Feldes lediglich bei 20% lag. 
 
Abbildung 5  Struktur eines elektrochemisch bedingten Mikromischers (links) und 
schematische Darstellung der Entstehung von hydrodynamischen Wirbeln (rechts) nach [49] 
Außer dem Gleichstrom kann auch Wechselstrom angelegt werden. Lee et al. [50] beschrieben 
ein solcher Mikromischer und untersuchten den Einfluss der Stromfrequenz im Bereich von 0,1 








Elektroden auf unterer Wand: 
E+  - mit positivem Potenzial 
E-  - mit negativem Potenzial 
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Länge von 1,5 mm und einer Breite von 0,15 mm bei 0,125 Hz eine ideale Vermischungsqualität 
erreicht werden kann. 
Bei magnetisch-hydrodynamischen Mikromischern verwendet man ein elektromagnetisches Feld 
für die Initiierung der chaotischen Advektion in der Strömung eines Elektrolyten mittels der 
Lorentzkraft. Die Theorie und experimentelle Befunde zum Thema des magnetisch-
hydrodynamischen Mikromischers sind in der Arbeit von Bau, Zhong und Yi [51] sowie in der in 
Abhandlung von Qian und Bau [52] zu finden. 
Die detaillierte Übersicht von aktiven Mikromischern ist in einer Reihe von Büchern und Reviews 
[1, 28, 29, 40] präsentiert. 
 
Passive Mikromischer 
Im Rahmen dieser Arbeit werden vorrangig passive Mikromischer behandelt. Die Strömung in 
diesen Mikromischern bekommt die Energie nur aufgrund einer Druckdifferenz am Einlass und 
Auslass der Anlage. Zurzeit unterscheidet man je nach Vermischungsmechanismus zwei Typen 
von passiven Mikromischern [1]: Typ 1-Mikromischer, deren Arbeitsprinzip auf der molekularen 
Diffusion beruht, und Typ 2-Mikromischer, in denen man für die Vermischung die chaotische 
Advektion benutzt. Schematisch sind beide Mikromischertypen in Abbildung 6 dargestellt. 
 
 
Abbildung 6  Mischprinzipien passiver Mikromischer 
In den Typ 1-Mikromischern erfolgt die Vermischung durch die Verringerung der 















Aufspaltung und Rekombination (engl. Split-and-Recombine oder kurz SAR) oder mit der 
Stromfokussierung (engl. Focusing) erreicht werden. 
Das bekannteste klassische Beispiel eines passiven Mikromischers ist der multilamellare 
Mikromischer, in dem zwei zu vermischende Stoffströme in n-Teilströme getrennt werden [53]. 
Im weiteren Verlauf werden sie so kombiniert, dass aus den sich abwechselnden Fluidschichten 
verschiedener Komponenten ein mehrschichtiger Stoffstrom entsteht. So wird die 
Diffusionsstrecke n-fach verringert und die Grenzfläche zwischen den Stoffströmen n-fach 
vergrößert. Das Vermischungsprinzip in einem Mischelement eines horizontalen multilamellaren 
Mikromischers ist in Abbildung 7 dargestellt. In der Regel besteht ein Mikromischer aus mehreren 
solchen aufeinander stehenden Mischelementen. 
 
Abbildung 7  Vermischung in horizontalen multilamellaren Mikromischern 
Miyake et al. [54] beschrieben den Aufbau eines Mikromischer-Typs, der mit 400 Mikrodüsen 
ausgerüstet ist, wobei jede Düse 15x15 µm groß ist. Die Mischzeit in diesem Mikromischer wurde 
mit 1,2 s angegeben. Unter den passiven Mikromischern soll auch 
SuperFocus-SFIMM-V2-Mikromischer erwähnt werden, in dem die Fluidschichten Dimensionen 
von 4 µm erreichen [55]. Seine Struktur ist der Abbildung 8 zu entnehmen. Weitere multilamellare 
Mikromischer werden von Hessel et al. [53] und Hardt et al. [56] näher behandelt. 
 





Eine Intensivierung der Vermischung in SAR-Mikromischern erfolgt in zwei Schritten. Zuerst 
wird der Hauptstrom in mehrere Teilströme geteilt, welche dann so miteinander kombiniert 
werden, dass sich die Kontaktoberfläche zwischen den zu vermischenden Medien wesentlich 
vergrößert. Dieser Vorgang wird mehrmals wiederholt, wie in Abbildung 9 dargestellt ist. 
 
Abbildung 9  Vermischung in SAR-Mikromischern [1] 
Schwesinger et al. [57] entwickelten ein SAR-Mikromischer, der aus einer Reihe miteinander 
verbundenen 500 µm großen SAR-Elementen besteht. In diesem Mikromischer wurde eine ideale 
Vermischung für gut mischbare Flüssigkeiten schon nach dem fünften SAR-Element erreicht. 
Schonfeld et al. [58] stellten eine auf der Modellierung und den experimentellen Daten basierte 
optimierte Geometrie der SAR-Elemente dar. Als Resultat wurde eine optimale Form der 
SAR-Elemente definiert, die eine fast ideale Zusammensetzung der Fluidschichten, wie bei 
Multilamination, ergibt. In der Arbeit von Lee et al. [59] wurde ein in der Herstellung einfacher 
SAR-Mikromischer mit einer dreidimensionalen Struktur des Kanals entwickelt. Experimentell 
und mittels der CFD-Simulation wurde der Einfluss der Reynolds-Zahl auf die 
Vermischungsqualität untersucht. Nimafar et al. [60] verglichen die SAR-Mikromischer mit den 
klassischen T- und O-Mikromischern. Es wurde gezeigt, dass die SAR-Mikromischer bei den 
kleinen Reynolds-Zahlen im Bereich von 0,1 bis 5 besonders stabil und effektiv arbeiten. 
Hingegen wurde bei den T- und O-Mischern mit steigender Strömungsgeschwindigkeit ein 
Effektivitätsverlust nachgewiesen. 
In den Focusing-Mikromischern wird die radiale Vermischung durch eine Verengung der 
Strömung intensiviert. Knight et al. [61] entwickelten und untersuchten den 
Focusing-Mikromischer mit einem Wc=10 µm breiten Kanal. Durch gezielte Druckeinstellungen 
kann die Strömungsdicke von Wf=0,02 µm erreicht und die Mischzeit bis auf 10 µs verringert 







Abbildung 10  Vermischung in Fokussierung-Mikromischern [61] 
Eine verbesserte Struktur des Focusing-Mikromischers, der aus zwei aufeinanderfolgenden Y-
förmigen Mikromischern mit einer Kanalbreite von 60 µm besteht, wurde von Zhang et al. [62] 
entwickelt. Das erste Y-Mischelement ist für die initiale Vermischung der zwei flüssigen 
Lösungen verantwortlich, wohingegen das zweite den Strömungsverengungseffekt erzeugt. Bei 
einer Strömungsdicke von 10 µm wurde die homogene Vermischung bereits nach 4 mm bei der 
Reynolds-Zahl Re=2 erreicht. Nguyen und Huang [63] erforschten einen Mikromischer, in dem 
der Focusing-Effekt mit der Geschwindigkeitsmodulation im Auslass des Mischkopfes 
kombiniert ist. Dies führt zu einer zusätzlichen Intensivierung der Vermischung aufgrund einer 
seriellen Strömungssegmentation. 
Wie bereits erwähnt, werten diffusionsbasierte passive Mikromischer sehr kleine Reynolds-
Zahlen (Re<10) auf. Diese Voraussetzung lässt sich durch die kleineren Abmessungen der Kanäle 
erfüllen. Je schmaler der Kanal ist, desto schneller kann die Homogenität erreicht werden [1]. 
In den Mikromischern vom 2.Typ ist die Intensivierung des konvektiven Stofftransports in der 
radialen Richtung durch die Bildung hydrodynamischer Instabilitäten erreichbar, die als Resultat 
sekundärer Wirbel in der Strömung bei größeren Reynolds-Zahlen (Re>10) entstehen [64]. 
Trotzdem bleibt das Stromregime im laminaren Bereich und ist in den meisten Fällen stationär. 
Wichtig ist zu bemerken, dass in diesen Mischern extrem kleine Kanalabmessungen nicht nötig 
sind und der Kanaldurchmesser einige Millimeter ohne wesentlichen Effektivitätsverlust 
erreichen kann. In der Regel bestehen die Mikromischer vom 2.Typ aus einem Mischelement für 
eine initiale Vermischung, für gewöhnlich als T-Mischer [65-67] oder Y-Mischer [68], und dem 
danach folgenden Mischkanal. 
Die durch das entsprechende Mischelement fließende Strömung ändert seine Bewegungsrichtung, 





können. Dieser Effekt entsteht bei der Durchströmung gekrümmter Geometrien, zu denen alle T- 
und Y-förmigen Mischern gehören, wenn die Strömung suffiziente Energie für die Bildung der 
hydrodynamischen Ablösungen besitzt. Diese Phänomene sind schon lange bekannt [69] und in 
mehreren Publikationen diskutiert worden [70-72]. Ihre detaillierte Beschreibung und mögliche 
Anwendung in Mikromischern werden im Abschnitt 2.2.3 gegeben. 
 
Abbildung 11  Stromlinien in einer 90° Krümmung in einem Kanal mit dem quadratförmigen 
Querschnitt von 100×100 μm bei der Reynolds-Zahl Re=100 
Der Mischkanal hat in der einfachen Variante ein Rund- oder Rechteckprofil, kann aber auch 
einen komplizierten Querschnitt besitzen. Die Letztere wird jedoch in den Fällen benutzt, wenn 
die Vermischung noch stärker intensiviert werden muss. Die aufwendige Geometrie führt zur 
deutlichen Zunahme der Instabilitäten in der Hydrodynamik der Strömung, die dann die 
Vermischungsqualität beeinflussen. Geometrisch gesehen können alle Mischkanäle in folgende 
Typen eingeteilt werden: Fischgräten-förmige Kanäle [73-75], Kanäle mit unterschiedlichen 
Hindernissen [76-79], spiralförmige [70, 80] und zickzackförmige (Serpentinmischer) gebogene 
Kanäle. 
Stroock et al. [73] untersuchten ein Fischgräten-Mischer, dessen Wände mit speziellen Kanten 
ausgestattet sind. Experimentell wurde nachgewissen, dass die Kanäle mit solchen Kanten 
hinsichtlich der Vermischungsqualität erheblich effektiver sind, als die Kanäle mit glatten 
Wänden. Während die Stoffe nach dem glatten 3 cm langen Mischkanal fast komplett segregiert 
bleiben (Abbildung 12a), beobachtet man eine wesentliche Veränderung der 
Konzentrationsprofile im Querschnitt im Mikromischer mit den eingebauten Fischgräten-
förmigen Hindernissen (Abbildung 12b). Dabei wurde eine stationäre Homogenität in einem 









Abbildung 12  Markierkonzentration im Querschnitt des Kanals: (a) mit glatten Wänden, 
(b) mit der Stegplatte und (c) mit Fischgräten-förmigen Wänden [73] 
Die Mikromischer mit den Hindernissen im Mischkanal unterscheiden sich hinsichtlich des 
Druckverlustes kaum von den Mikromischern gleicher Geometrie, aber mit ebenen Wänden. 
Allerdings haben diese Hindernisse das Entstehen von hydrodynamischen Instabilitäten zu Folge, 
die die Vermischung bei niedrigen Werten der Reynolds-Zahl durch die intensive Konvektion 
beschleunigen [76, 77]. Bhagat et al. [76] analysierten experimentell und mittels der CFD-
Simulation den Einfluss der Hindernissform und deren Position im Mischkanal in Bezug auf die 
Mischgüte im Bereich der Reynolds-Zahlen 0,02<Re<10. Es wurde gezeigt, dass die Mischgüte 
bei einer extrem niedrigen Reynolds-Zahl von Re=0,1 nach dem Mischkanal mit den Hindernissen 
viel höher ist als im Mischkanal mit glatten Wänden. Die Länge des Mischkanals betrug nur 10 
mm. Als die optimale Form der Hindernisse wurde eine rhombische Form angesehen. 
 
Abbildung 13  Struktur der Mikromischer mit dem spiralförmigen Kanal [80] 
Yang, Qi und Ma [80] betrachteten ein spiralförmiger Kanal mit glatten Wänden. Seine Geometrie 
ist in Abbildung 13 dargestellt. Experimentell und mittels CFD-Modellierung wurde eine 
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signifikante Kontaktflächevergrößerung aufgrund der Dean-Wirbel nachgewiesen. Es wurde 
ebenfalls festgestellt, dass eine hohe Mischgüte schon nach einer Kanallänge von 2,5 mm 
erreichbar ist. Dabei ist die signifikante Abhängigkeit der Mischgüte von der Reynolds-Zahl von 
großer Bedeutung. Hier ist es wichtig zu bemerken, dass in einigen Fällen bei der Verwendung 
eines Mikromischers für die chemische Umwandlung ein Schlauch als eine Verweilzeitstrecke 
eingesetzt wird [13, 81]. Da der Schlauch einige Meter lang sein kann, wird er spiralförmig in das 
Thermostat eingelegt, sodass er sich als ein Spiralmikromischer betrachten lässt. 
Aoki et al. [82] zeigten, dass die Ausrichtung der Krümmung und der Biegeradius einen 
wesentlichen Einfluss auf den Stofftransport im Mischkanal ausüben, besonders bei den mittleren 
und hohen Werten der Reynolds-Zahl. Die in der Publikation untersuchten Testgeometrien sind 
in Abbildung 14 dargestellt. Die experimentellen Ergebnisse und die CFD-Modellierung belegten, 
dass die horizontale Ausrichtung der Krümmung viel effektiver als die vertikale Konfiguration 
ist. Der Mikromischer mit der vertikalen Beugung ergibt trotzdem die bessere Mischgüte als der 
Mischer mit dem geraden Kanal. In der Arbeit wurde auch angemerkt, dass die Druckverluste 
kaum von der Ausrichtung der Krümmung abhängt sind. 
 
Abbildung 14  Struktur der Mikromischer mit der horizontalen (links) und vertikalen (rechts) 
Beugung [82] 
Zu den passiven Mikromischern gehören auch die Mischer, deren Geometrie nicht eindeutig zu 
klassifizieren ist. Darunter befinden sich die Zyklonmikromischer [83-85], in denen sich die 
Strömungen durch eine spiralartige Drehbewegung vermischen. In der Arbeit von Lin, Tsai und 
Fu [83] wurde ein typischer effektiver Zyklonmikromischer mit einer Mischkammer vorgestellt. 
Er besitzt einen Auslass und acht Einlässe (vier für jeden der zu mischenden Stoffe), durch die 
die Strömungen tangential in die Mischkammer einfließen. Es wurde berichtet, dass bei der 
Reynolds-Zahl Re=4 eine Mischgüte von 90% erreicht werden konnte. 
Sehr interessante Mikromischer wurden von Bertsch et al. [86] beschrieben. Die Autoren stellten 
erfolgreich zwei Mikromischer aus Metall her, deren Struktur sich auf konventionelle 
kontinuierliche passive Mischer basiert. Die Mikromischer sind in Abbildung 15 dargestellt. Dank 
den eingebauten Innenwänden ist eine starke Intensivierung des konvektiven Stofftransports bei 
der Reynolds-Zahl Re=12 zu beobachten. Allerdings ist die Herstellung solcher Mikromischer 
kompliziert und aufwändig. Aus diesem Grund wurden sie nicht weiterentwickelt. 
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Abbildung 15  Struktur eines industrieähnlichen Mikromischers mit unterschiedlichen 
Kanälen [86] 
 Mäanderförmiger Mikromischer 
Die mäanderförmigen (serpentinenförmigen) Mischkanäle sind besonders interessant für die 
Forschung. Sie kann man nach der Amplitude, Periodizität der Beugung, Querschnittsform 
(rechteckförmig, rund oder beliebige Form), sowie nach der Form der Krümmung (spitzer Winkel, 
sanfte Krümmung usw.) unterscheiden. Die meistens verwendeten Formen des Mischkanals und 
des Querschnitts sind in Abbildung 16 und Abbildung 17 dargestellt. Außerdem können sich auch 
im Kanal unterschiedliche Hindernisse befinden [87]. 
  
  
Abbildung 16  Geometrie des Mischkanals 
 
 
Abbildung 17  Querschnittsformen des Mischkanals 
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Von Mengeaud et al. [88] wurde der Vermischungsmechanismus in einem zickzackförmigen 
Kanal mittels zweidimensionaler Modellierung berechnet und experimentell überprüft. Es wurde 
gezeigt, dass ein guter Mischungsgrad nur ab mittleren Reynolds-Zahlen (Re>80) stattfindet. Bei 
Reynolds-Zahlen von Re<80 bleibt das Geschwindigkeitsprofil unabhängig von Krümmungen 
parabolisch, der Hauptmechanismus der Mischung ist die molekulare Diffusion. Die 
Vermischungsqualität hängt ausschließlich von der Kanalbreite und der Verweilzeit ab, die 
Geometrie des Kanals ist dabei unwichtig. Bei den Reynolds-Zahlen im Bereich 80<Re<800 ist 
der Effekt der laminaren Rezirkulation zu beobachten (Abbildung 18). Dieser vergrößert 
wiederum den konvektiven Teil der Mischung, und die Vermischungsqualität wird im Auslass 
der Mikromischer besser. In diesem Fall spielt die Geometrie des Kanals eine wichtige Rolle. Ein 
optimales Verhältnis der Amplitude der Kanalkrümmung zur Kanalbreite ist gleich 4. Jedoch 
konnte ein querlaufendes Geschwindigkeitsfeld bisher nicht vollständig erforscht werden. Der 
Grund dafür war eine mangelhafte 2D-Modellierung. 
 
Abbildung 18  Hydrodynamik des Stromes im zickzackförmigen Mischkanal [88] 
Es ist klar, dass die Querschnittsform des Kanals einen Einfluss auf den Vermischungsprozess 
hat. Jedoch gibt es bis dato nur eine Publikation [89], die diesem Thema gewidmet ist. In dieser 
Arbeit wurde ein spezifischer Typ des Mischers auf Lab-On-Disk untersucht. Das Arbeitsprinzip 
dieses Mischers besteht darin, dass er sich auf einer Disk befindet, die mit einer bestimmten 
Drehgeschwindigkeit rotiert [89]. Mit Hilfe der CFD-Simulation wurden die rechteckige, 
quadratische, dreieckige, elliptische und runde Querschnittsform berechnet. Die Ergebnisse 
belegen, dass die beste Vermischungsqualität in den dreieckigen Kanälen erreichbar ist, gefolgt 
von elliptischen und runden Querschnittflächen. Die schlechteste Vermischung wurde in den 
rechteckigen und quadratischen Kanälen nachgewiesen. Daneben hängt die Vermischungsqualität 
auch vom Verhältnis zwischen Breite und Höhe ab. In den Kanälen mit dem Seitenverhältnis 






dieser Arbeit die für die Simulation verwendeten Gitterangaben fehlen, obgleich bekannt ist, dass 
die Konzentrationsfeldberechnung die sog. numerische Diffusion verursachen kann. Es ist ein 
häufig auftretendes Problem bei der numerischen Modellierung des Mikromischers, die eine 
besonders hohe Gitterqualität braucht [56]. Andernfalls kann die Vermischungsqualität wegen des 
Diskretisierungsfehlers überhöht werden. Bei der Konzentrationsfeldberechnung hängt die 
Genauigkeit der Ergebnisse auch von der Gitterorientierung bezüglich der Richtung der 
Geschwindigkeitsvektoren ab. In verschiedenen Kanälen spielt dieser Faktor bei der Modellierung 
eine wichtige Rolle [90]. Daher sollten die vorliegenden Ergebnisse kritisch betrachtet werden. 
Der Einfluss der Biegeform wurde ausführlich mit Hilfe numerischer Modellierung bei den 
Reynolds-Zahlen im Bereich von 0,267 bis 267 von Hossain, Ansari und Kim [91] untersucht. 
Als Biegeform wurden die Zickzack-, Rechteckwelle- und gebogene Kanäle betrachtet. Bei den 
Reynolds-Zahlen Re<15 besitzen die Dean-Wirbel so eine niedrige Intensität, dass die 
Vermischung ausschließlich aufgrund von Diffusion stattfindet. Bei Reynolds-Zahlen im Bereich 
15<Re<267 entstehen im Querschnitt zwei kohärente Dean-Wirbel, die die Grenzfläche zwischen 
Komponenten modifizieren. Ähnliche Ergebnisse wurden auch für gebogene Kanäle erzielt [70, 
72]. Es wurde auch gezeigt, dass die Vermischungsqualität im gebogenen Serpentinmischer 
vergleichbar zum Zickzack-Kanal ist, obwohl der Druckabfall im gebogenen Kanal wesentlich 
kleiner ist. Dies könnte mit der optimalen Kanalform ohne scharfe Biegungen erklärt werden. 
Wu und Tsai [92] untersuchten den Einfluss des Vorhandenseins einer fließenden Verengung und 
nachfolgenden Erweiterung des Kanals in einem Serpentinmikromischer. Anhand der CFD-
Modellierung und experimentell wurde nachgewiesen, dass Verengungen und Erweiterungen 
einen positiven Einfluss auf die Vermischungsqualität haben. Die Intensität der Vermischung 
steigt mit zunehmender Reynolds-Zahl im Bereich 3<Re<100. Jedoch wurde ein interessanter 
Effekt bei der Reynolds-Zahl Re=27 beobachtet, bei der die Effektivität dieses Mikromischers im 
Vergleich zum Mischer mit konstanter Breite heftig abfällt. Es wurde damit erklärt, dass in der 
Strömung in einem bestimmten kleinen Intervall der Reynolds-Zahlen keine hydrodynamischen 
Ablösungen mehr nach den Erweiterungen entstehen. 
In der Arbeit von Lee et al. [59] wurde ein einfacher in Fertigung befindlicher Serpentinmischer 
mit dreidimensionaler Kanalstruktur dargestellt und eine Vergleichsstudie der 
Vermischungsqualität bei variablen Reynolds-Zahlen von 6 bis 70 durchgeführt. Während die 
Vermischungsqualität im Mikromischer mit geradem Kanal mit steigender Reynolds-Zahl sinkt, 
kann die ideale Vermischung im Mikromischer mit dreidimensionaler Struktur schon bei der 
Reynolds-Zahl Re=26 erreicht werden. Es wurde auch festgestellt, dass die Effektivität dieses 
Mischers von der molekularen Diffusion nur in geringem Maße abhängt. Daher ist es möglich, 
diesen Mikromischer für die Prozesse mit einer langsamen Diffusion effektiv zu verwenden. Ein 
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weiterer Mikromischer mit dreidimensionaler Kanalstruktur und mit F-förmigen Elementen 
wurde von Kim et al. [93] vorgestellt. Es wurde auch die wesentlich höhere Effektivität dieses 
Mikromischers bei allen Reynolds-Zahlen im Bereich von 0,3 bis 28 im Vergleich zum T-Mischer 
mit geradem Kanal demonstriert. 
Ziegenbalg et al. [94] erforschten die Zeitspanne, die zur Entstehung der Homogenität bei der 
Mischung nötig ist. Die Homogenität bei der Reynolds-Zahl Re=174 wurde 6 Mal schneller 
erreicht, als bei Re=88. Trotz dieses Ergebnisses wurde auch die niedrigere Effektivität dieses 
Mischers im Vergleich zum ST-Mikromischer (der Mikromischer vom ST-Typ besteht aus einem 
Mischkanal mit einer komplizierte 3D-Struktrur, in dem die Strömung ihre Richtung hochfrequent 
wechselt [94]) und dem Multilamellar-Mikromischer nachgewiesen. Anderseits besitzen diese 
Mischer Kanäle unterschiedlicher Breiten, was einen großen Einfluss auf die Vermischung bei 
niedrigen Reynolds-Zahlen hat. Leider wurde der Stofftransport für jeden Mikromischer lediglich 
bei zwei Reynolds-Zahlen untersucht und der Vermischungsprozess unzureichend analysiert. 
Allerdings bedeutet dies, dass der hydraulische Durchmesser beim Vergleich von 
unterschiedlichen Kanälen auch berücksichtigt werden muss. 
Schwolow et al. [81] führten eine umfangreiche Studie zu einer Reihe von Mikromischern 
verschiedener Geometrie und verschiedenen Vermischungsprinzipien im Volumenstrombereich 
von 0,5 ml/min bis 24 mL/min (in jedem Auslasskanal) durch. Um die Vermischungsqualität zu 
bestimmen, kamen zwei Testreaktionen zum Einsatz. Im Fall von MS-Mikromischern wurde 
gezeigt, dass mit steigendem Durchflussvolumen die Vermischungsqualität auch besser wird. Die 
Vermischungsqualität wurde auch im Zusammenhang mit dem Druckabfall im Mikromischer 
untersucht. Der Vergleich wurde nur anhand von Integralkennzeichnen ohne weitere Erklärung 
erhaltener Zusammenhänge vorgenommen.  
Holvey et al. [95] untersuchten Mikromischer mit Serpentinvermischungskanälen verschiedener 
Formen (tangentialförmig und SZ-förmig) und mit unterschiedlichen hydraulischen Größen bei 
Reynolds-Zahlen von 200 bis 4000. Die Kanalform hat den größten Einfluss auf die Reynolds-
Zahl, bei der konvektives Vermischungsmechanismus über die molekulare Diffusion dominiert. 
Zusammenfassend kann man sagen, dass der serpentinförmige Vermischungskanal im Vergleich 
zu den geraden Kanälen den Vermischungsprozess wesentlich beschleunigt. Dank der 
Kanalbeugen entstehen die sekundären hydrodynamischen Dean-Wirbel. Sie ändern das 
Konzentrationsfeld so, dass die Grenzfläche zwischen Komponenten größer wird. Dieser Effekt 
chaotischer Advektion kann dabei bei sehr unterschiedlichen oft mittleren Reynolds-Zahlen 
(Re>100) beobachtet werden. Dennoch bestimmt die Kanalform den Beginn der Bildung von 
chaotischen Wirbeln. 
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 Chaotische Advektion und Strömungsregime 
Im vorherigen Abschnitt wurde gezeigt, dass die Effektivität der Vermischung im 
Serpentinmischer bei größeren Reynolds-Zahlen wesentlich ansteigt. Dieser Effekt wird jetzt 
näher untersucht und die Vorteile dieses Vermischungsmechanismus werden dargestellt. 
Der Vorgang, bei dem sich alle Moleküle gleichmäßig verteilen und dabei die Konzentration eines 
Stoffes in jedem Punkt des Raums gleich wird, nennt man die molekulare Diffusion. Dieser 
Prozess kann mit einer Zeitkonstante der Diffusion 𝜏஽ beschrieben werden. Sie ist aus dem ersten 
Fick'schen Gesetz abzuleiten [1]: 
 𝜏஽ ൌ 𝐿஽
ଶ
2𝐷, (1) 
wo 𝐷 der Diffusionskoeffizient ist. In der Regel ist die Diffusionslänge 𝐿஽ gleich der Hälfte des 
Kanaldurchmessers, der bei einem Kanal mit rundem Querschnitt gleich der charakteristischen 
Länge 𝑑௛ ist: 
 𝐿஽ ൌ 𝑑௛2 . (2) 
Dann kann man die Gleichung (1) mittels der Gleichung (2) so umschreiben: 
 𝜏஽ ൌ 𝑑௛
ଶ
8𝐷. (3) 
Das Verweilen eines Fluids kann in einem geraden Mischkanal mit einer hydrodynamischen 
Verweilzeit, die sich aus dem Verhältnis der Kanallänge L zur mittleren 
Strömungsgeschwindigkeit 𝑣 ergibt, charakterisiert werden: 
 𝜏௛ ൌ 𝐿?̅?. (4) 
Wie effektiv die molekulare Diffusion stattfindet, kann aus dem Verhältnis der hydrodynamischen 
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Falls die hydrodynamische Verweilzeit 𝜏௛ größer als die Zeitskala der Diffusion 𝜏஽ ist, bedeutet 
das, dass am Ende des Vermischungskanals eine vollständige Vermischung erreichbar ist und die 
Vermischungsqualität hoch ist. Man sieht aber auch, dass diese Qualität umgekehrt proportional 
den Reynolds- und Schmidt-Zahlen ist. Mit steigender Strömungsgeschwindigkeit verschlechtert 
sich die auf der Diffusion basierte Vermischung. Anderseits wird die Vermischung in den Kanälen 
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mit den kleineren Durchmessern besser. In Abbildung 19 werden diese Abhängigkeiten 
vorgestellt. Die Kanallänge wurde konstant auf 100 mm gehalten und die Schmidt-Zahl betrug 
stets 1000. 
 
Abbildung 19  Verhältnis zwischen der hydrodynamischen Verweilzeit τh und der 
Diffusionszeit τD für verschiedene Kanaldurchmesser bei der konstanten Kanallänge L=100 mm 
und der Schmidt-Zahl Sc=1000 
Es ist deutlich zu sehen, dass eine gute Vermischung (τh/τD ≥1) unter angegebenen Bedingungen 
nur bei sehr kleineren Reynolds-Zahlen erreicht werden kann. Für einen Kanal mit dem 
Durchmesser 1 mm liegt die Reynolds-Zahl bei ca. 1, das entspricht einem sehr kleinen 
Volumenstrom von ungefähr 25 µL/min. Eine deutliche Verbesserung der Vermischung im 
Mikrokanal kann bei der Anwendung von konvektiven Vorgängen in den Kanälen komplexer 
Geometrie erreicht werden. In den dünnen Kanälen ist die Strömungsgeschwindigkeit groß genug, 
sodass die Trägheitskraft auch berücksichtigt werden soll. In den Kanälen mit den Beugungen 
bilden sich zusätzlich Wirbel, die zum Entstehen von Sekundärströmungen führen. 
Eine Strömung kann mit der Reynolds-Zahl beschrieben werden. Dies ergibt sich aus dem 
Verhältnis der Trägerkraft und Reibungskraft: 
 Re ൌ 𝑣𝑑௛𝜌𝜇 . (7) 
Hierbei ist 𝑣 die charakteristische Strömungsgeschwindigkeit, 𝑑௛ – die charakteristische 
Längenskala (hydrodynamischer Durchmesser), 𝜌 – die physikalische Dichte der Strömung und 
𝜇 – die dynamische Viskosität. Wenn es um die Mikrofluidik geht, wählt man für die 

























Anhand der Reynolds-Zahl unterscheidet man zwei wesentlich verschiedene Strömungsregime: 
laminar und turbulent. Bei kleiner Reynolds-Zahl dominiert die Reibungskraft und man spricht 
von einem laminaren Strömungsverhalten. Wenn die Reynolds-Zahl relativ groß ist, ist die 
Trägheitskraft deutlich stärker als die Reibungskraft und die Strömung wird als turbulent 
bezeichnet. Die Übergangsgrenze zwischen den Strömungsverhaltenen hängt von der Form des 
Strömungsquerschnittes ab und liegt laut der klassischen Strömungslehre im Bereich 
2000<Re୩୰୧୲<4000 [96]. Für den Fall der mikrostrukturierten Technik wurde die kritische 
Reynolds-Zahl durch die Auswertung der Abhängigkeit des Druckabfalls von der Reynolds-Zahl 
untersucht, die in laminaren Strömungen nach Moody-Diagramm linear ist [97]. Die erhaltenen 
Reynolds-Zahl-Werte unterscheiden sich jedoch voneinander wesentlich. Am häufigsten befindet 
sich die Reynolds-Zahl im Bereich von 1800 bis 2200, aber einige Autoren berichteten von 
anderen Werten: Yang [98] - von 1200 bis 3800, Wu und Cheng [99] - von 1500 bis 2000 oder 
sogar noch kleineren Werten. Mohiuddin und Li [100]. Hetsroni et al. [101] veröffentlichten 
Vergleichstabellen mit den Werten von kritischen Reynolds-Zahlen in den Mikrokanälen mit 
unterschiedlichen Strömungsquerschnitten aus Ergebnissen mehrerer Forschungsgruppen. Diese 
Studie kam zum Schluss, dass der Übergangswert in den Kanälen mit dem Durchmesser größer 
als 5µm im Bereich 1800< Re୩୰୧୲<2200 liegt, was auch den Ergebnissen der klassischen 
Strömungslehre entspricht. Mit anderen Worten: Da die mikrostrukturierte Technik fast nur im 
Bereich des laminaren Strömungsverhaltens verwendet wird, ist die Reynolds-Zahl 
typischerweise in der Mikrofluidik sogar viel kleiner als der Übergangswert von 2200. Das 
bedeutet aber in keinem Fall, dass die Strömungsmuster immer unkompliziert und wohlgeordnet 
wie in einem geraden Rohr verlaufen. Sobald ein Mikromischer eine geometrische Beugung oder 
eine andere Änderung bzw. Komplizierung der Geometrie hat, kann das Strömungsbild sich 
komplett verändern, was einen sehr komplizierten und wesentlichen Einfluss auf die Vermischung 
haben kann. In der Fachliteratur unterscheidet man im Rahmen des laminaren 
Strömungsverhaltens aktuell einige grundsätzlich verschiedene Strömungsbilder [66, 102]: 
 geschichtete Strömung (engl. stratified flow) 
 Wirbelströmung (engl. vortex flow) 
 Engulfment-Strömung 
 symmetrische und unsymmetrische instabile Strömungen 
Zum Zweck der Übersicht von Strömungsregimen ist es hilfreich, die Stromlinien in einem T-
Mischer mit dem Quadratquerschnitt bei verschiedenen Reynolds-Zahlen zu betrachten 
(Abbildung 20). In Abbildung 20a ist die streng geschichtete Strömung dargestellt, welche die 
klassische laminare Strömung ist, bei der das Fluid genau in miteinander nicht vermischenden 
Schichten strömt und keine Wirbel auftreten. Dieses Strömungsbild ist bei Reynold-Zahl Re<50 
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im T-Mikromischer zu beobachten. Bei diesem Strömungsregime ist die Vermischung nur durch 
die molekulare Diffusion in der Mitte des Kanals möglich, wo zwei Strömungen nebeneinander 
fließen und die Kontaktfläche dazwischen ausbilden. Als Konsequenz davon ist eine viel 
geringere Vermischungsqualität zu beobachten, was auch in den Arbeiten von Boethe, Stemich 
und Warnecke [66], Kockman et al. [103] sowie Engler, Kockmann und Kiefer [104] berichtet 
wurde. 
Bei der Wirbelströmung (50<Re<150) erscheinen die symmetrischen sekundären Wirbel 
(Abbildung 20b). Obwohl dieser Effekt die Vermischung intensiviert und die Qualität der 
Vermischung dabei höher als bei der geschichteten Strömung ist, bleibt die Kontaktfläche relativ 
klein und Vermischungsqualität erhöht sich nur wenig [66]. 
 
Abbildung 20  Stromlinien im T-Mikromischer bei Re=12 (a und b); Re=80 (c und d); 
Re=240 (e und f) [105] 
Zusammen mit der Erhöhung der Reynold-Zahl Re>150 wird die Symmetrie der Wirbel 
(Abbildung 20c) zerstört und die Stoffströme werden mit Hilfe der chaotischen Advektion die 
Gegenseite des Vermischungskanales erreicht. Diese Engulfment-Strömung ist sinnvoll nutzbar 
für die Vermischung, weil sie zur sprunghaften Verbesserung der Vermischungsqualität führt. 
Soleymani, Yousefi und Turunen [106] erstellten ein Kriterium K, mit dem man den Übergang zu 
Engulfment-Strömung im T-Mikromischer voraussehen kann. Das Kriterium K ist proportional 
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sowohl zur Reynolds-Zahl, als auch zu einigen geometrischen Kenngrößen des Mikromischers 
wie die Mischkanalbreite, -hohe und Einlasskanaldimensionen. Darüber hinaus fanden Galetti et 
al. [107] heraus, dass das Geschwindigkeitsprofil an den Einlässen des Mikromischers einen 
wesentlichen Einfluss auf die Vermischung haben kann. Mit anderen Worten: man muss die 
richtigen Randbedingungen an den Eingängen einstellen, um genaue Ergebnisse zu bekommen. 
Schwolow et al. [81] veröffentlichten eine Studie, in der die Mikromischer bezüglich der 
Mischzeit experimentell untersucht wurden. Die Intensivierung der Vermischung wurde mit der 
Erhöhung der Reynolds-Zahl deutlich beobachtet. 
Die Forschungsgruppe von Fani et al. hat eine Reihe von Artikeln veröffentlicht [108-110], in 
denen sie die Engulfment-Strömung im T-Mikromischer vollständig durch DNS-Simulation 
untersuchten. Bei der Reynolds-Zahl im Bereich 230<Re<400 beobachtet man asymmetrische 
und zeitlich periodische Schwankungen, bzw. asymmetrische instabile Strömungen, bei denen die 
Kelvin-Helmholtz-Instabilität auftritt (Abbildung 21). Mit der Erhöhung der Reynolds-Zahl 
440<Re<480 werden Wirbel geometrisch symmetrischer. Außerdem zeigte die Forschungsgruppe 
eine verspätete Erscheinung der Engulfment-Strömung, wenn man keine laminaren 
Geschwindigkeitsrandbedingungen an den Inleten verwendet. Darüber hinaus wurde mit der 
DNS-Modellierung gezeigt, dass der Übergangswert, bei dem die Engulfment-Strömung auftritt, 
von einem Winkel zwischen den Zuführungskanälen abhängig ist. 
 
Abbildung 21  Querschnittkonzentrationsfeld im T-Mikromischer bei y=0,31 und Re=240 
[109] 
In zahlreichen Arbeiten, z.B. von Engler et al. [111], Hoffmann et al. [102], Bothe et al. [66, 112], 
Dreher et al. [113], Thomas et al. [114, 115] wurden die zuvor genannten Strömungsregime mit 
der numerischen Strömungssimulationen untersucht. Soleymani, Kolehmainen und Turunen 
[105], Galetti et al. [107] und Fani et al. [108, 109] widmeten sich insbesondere der Engulfment-
Strömung, deren Besonderheit in der höchsten Vermischungsqualität besteht. Experimentell 
wurden verschiedene Strömungsregime von Thomas und Ameel [115] mit Hilfe der Particle 
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Image Velocimetry-Methode und Laserinduzierten Fluoreszenz untersucht. Die von Autoren 
erstellte Regimemappe ist in Abbildung 22 dargestellt. 
 
 
Abbildung 22  Regimemappe: ns ist die Anzahl der Versuche mit einem symmetrischen 
Strömungsverhalten und N – die gesamte Anzahl der Versuche [115] 
In den zuvor genannten Veröffentlichungen wurde in den meisten Fällen der T-Mischer mit dem 
rechteckigen Querschnitt verschiedener Abmessungen betrachtet. Nur vereinzelte Publikationen 
untersuchten die Strömungsregime in den mikrostrukturierten Apparaten mit komplizierter 
Geometrie. 
2.3 Mikroreaktoren 
Bei der Durchführung von chemischen Reaktionen spielt die Vermischung in den meisten Fällen 
eine wichtige Rolle. Allgemein kann die Geschwindigkeit der Reaktion zweiter Ordnung 
 A ൅ B ௞→ P (8) 
laut (9) berechnet werden: 
 𝑟 ൌ െ𝑘𝑐୅𝑐୆, (9) 
mit cA, cB für die Konzentrationen der Ausgangsstoffe A und B und k für die 
Geschwindigkeitskonstante, die sich aus der Arrhenius-Gleichung ergibt: 
 𝑘 ൌ 𝑘଴ exp ቆെ 𝐸஺𝑅௚𝑇ቇ. (10) 
k0 ist der Stoßfaktor, EA – die Aktivierungsenergie, T – die Temperatur und Rg – die universelle 
Gaskonstante. Aus den Gleichungen (9) und (10) kann man entnehmen, dass die 
Reaktionsgeschwindigkeit unter gleichen Bedingungen direkt von den Konzentrationen der 
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Ausgangsstoffe abhängt. Dabei ist leicht mathematisch nachzuweisen, dass, je gleichmäßiger die 
Konzentrationen im Querschnitt lokal verteilt sind, desto schneller verläuft die Reaktion. 
Außerdem gilt, je schneller die Homogenität erreicht wird, desto größere Werte des Umsatzes 
können in der gleichen Zeit erlangt werden. Zusammenfassend kann man sagen, dass die 
Reaktionsgeschwindigkeit, genauso wie die Reaktorleistung, direkt vom Vermischungsprozess 
abhängt. 
 Anwendung der Mikromischer als Mikroreaktoren 
Aufgrund ihrer Vorzüge besitzen die Mikroreaktoren ein großes Potenzial in der chemischen 
Technik. Der Hauptvorteil der mikrostrukturierten Systeme ist eine verkürzte Mischzeit und, als 
Folge, der beschleunigte Reaktionsablauf. Dadurch nimmt der Umsatz im Vergleich zu den 
konventionellen Reaktoren zu. Außerdem können dabei höhere Selektivitätswerte erreicht werden 
[13-22, 116, 117]. Das laminare Regime gewährleistet eine Beständigkeit der Produktqualität am 
Reaktorauslass. Die genannten Eigenschaften machen die Mikroreaktoren anwendbar in der 
organischen Synthese [118, 119] insbesondere bei mehrstufigen Prozessen [120]. 
Durch die niedrige thermische Trägheit und den intensiven Wärmetransport im Mikroreaktor ist 
es möglich, ein angegebenes Temperaturregime mit einer hohen Genauigkeit aufrechtzuerhalten. 
Das ist sehr wichtig zum Durchführen von exothermen Reaktionen, wenn die Wärmeabfuhr von 
zentraler Bedeutung ist. In den Mikroreaktoren kann die entstehende Wärme effektiv abgeleitet 
werden [121, 122]. 
Große Werte der Oberfläche-zu-Volumen-Verhältnisse in Mikroreaktoren erlauben es, die 
Stofftransportprozesse wesentlich zu intensivieren. Nebenreaktionen werden dabei verlangsamt. 
Darüber hinaus können im Mikroreaktor auch mehrphasige Reaktionen effektiv durchgeführt 
werden, deren Reaktionsgeschwindigkeit durch Stofftransport stark limitiert ist [13, 123, 124]. 
Die Mikroreaktionstechnik arbeitet im Durchflussregime. Mit Zunahme der Anzahl von 
Reaktoren kann die Produktivität der Anlage hoch skaliert werden [11, 125]. 
In den Mikroreaktoren können auch explosionsgefährliche Reaktionen durchgeführt werden. In 
kleineren Reaktionsvolumina ist die Menge der freigewordenen Energie um das Mehrfache 
geringer, was das Risiko bei der Reaktionsdurchführung vermindert [126, 127]. 
Katalytische Reaktionen können ebenfalls auch in den Mikroreaktoren ausgeführt werden [6, 
128]. Dabei lässt sich der Katalysatoreinsatz minimieren. 
 Einfluss der Vermischung auf die chemische Leistung 
Zuvor wurde bereits diskutiert, dass in den Mikroreaktoren zwei parallele Prozesse stattfinden: 
die Vermischung und die chemische Reaktion. Die Vermischung selbst verläuft aufgrund des 
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Stofftransports mit der Strömung (Konvektion) auf dem Makroniveau und wird 
Makrovermischung genannt. Ihre Zeitskala kann mittels der hydrodynamischen Verweilzeit 𝜏௛ 
wie folgt definiert werden: 
 𝜏௛ ൌ 𝑉𝑄, (11) 
wo 𝑉 und 𝑄 das Reaktionsvolumen bzw. der Volumendurchfluss sind. 
Die Vermischung auf dem Mikroniveau wird durch die molekulare Diffusion charakterisiert und 
heißt die Mikrovermischung. Die Zeitskala der molekularen Diffusion kann so beschrieben 
werden: 
 𝜏஽ ൌ 𝐿஽
ଶ
𝐷 . (12) 
Dabei ist 𝐿஽ die Diffusionslänge, 𝐷 ist der Diffusionskoeffizient. Im Fall des geschichteten 
laminaren Strömungsregimes kann die Diffusionslänge als die Hälfte des Kanaldurchmessers 
berechnet werden. Jedoch wurde schon gezeigt, dass in den mikrostrukturierten Anlagen die 
chaotische Advektion auftritt, dabei entstehen wirbelförmige Strukturen, die die Diffusionslänge 
auch mehrfach verkürzen können [66]. 
Der Reaktionsverlauf lässt sich über die Reaktionszeit bestimmen: 
 𝜏ோ ൌ 1𝑘𝑐௡ିଵ, (13) 
wo k der Reaktionsgeschwindigkeitskoeffizient, c die Konzentration des Eduktes und n die 
Ordnung der Reaktion sind. 
Die Damköhler-Zahl erster Ordnung charakterisiert die Makrovermischung: 
 Da୍ ൌ 𝜏௛𝜏ோ. (14) 
Die Damköhler-Zahl zweiter Ordnung charakterisiert das Verhältnis zwischen den Zeitskalen der 
Mikrovermischung und der Reaktion: 
 Da୍୍ ൌ 𝜏஽𝜏ோ. (15) 
Chella und Ottino [129] konnten zeigen, dass, wenn die Zeitskala der Reaktion die Zeitskala der 
Diffusion um mehrere Faktoren übertritt (Da୍୍ ≪ 1), die Reaktion von der Vermischung 
unabhängig ist und gemäß der chemischen Kinetik abläuft. Andernfalls (Da୍୍ ≫ 1) ist die 
Reaktion transportlimitiert, und die Reaktionsgeschwindigkeit hängt im Wesentlichen vom 
Stofftransport ab. 
In der Arbeit von DeMello [130] wurden drei Regime beschrieben: 
 Da୍୍ ≪ 1: chemisches Regime (kein Vermischungseinfluss auf den Reaktionsverlauf) 
 Da୍୍ ≫ 1: diffusionäres Regime (transportlimitierte Reaktion) 
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 0,01 ൏ Da୍୍ ൏ 100: chemisches/diffusionäres Regime (beide, Vermischung und Kinetik, 
bestimmen den Einfluss) 
Von Kockmann, Engler und Woias [131] wurde eine detaillierte Analyse eines Transportvorgangs 
und sein Einfluss auf die chemische Umsetzung in einem T-Mikromischer bei verschiedenen 
Strömungsregimen durchgeführt. Für die Beurteilung der Mikro- und Makrovermischung wurde 
vorgeschlagen, die Kenngrößen aus der Engulfment-Theorie von Bałdyga und Bourne [132] 
einzusetzen. Diese Theorie wurde ursprünglich für die Beschreibung einer turbulenten Strömung 
in den „Makro“-Reaktoren entwickelt. Laut dieser Theorie lässt sich die Mikrovermischung durch 
die Engulfment-Zeitskala 
 𝜏ா ൌ 17ට𝜈𝜀 (16) 
und die Diffusion-Zeitskala 
 𝜏஽ௌ ൌ 2ට𝜈𝜀 arcsinh ቀ0.05
𝜈
𝐷ቁ (17) 
beschreiben. Herein bezeichnen ν und ε die kinematische Viskosität und die Energiedissipation. 
Bourne [133] gibt eine ausführliche Übersicht, in der die Vermischungszeiten mit den 
Reaktionszeiten mehrerer organischer ein- und mehrphasiger Reaktionen verglichen wurden. Es 
wurde gezeigt, dass der limitierende Prozess in den meisten modernen Reaktoren der 
Vermischungsprozess ist. Bei der Intensivierung des Vermischungsprozesses kann eine höhere 
Selektivität des Reaktors erreicht werden. 
Die Konzeption der Zeitskalen in Bezug auf die Mikroreaktoren wurde auch in der Arbeit von 
Stemich [31] für die Vermischungsprozessanalyse, welche auf dem Molekularniveau und dem 
Niveau der chaotischen Advektion basiert, hinsichtlich der Vermischungszeit und 
Reaktionsgeschwindigkeit erforscht. Die kleineren Mischzeiten auf dem sog. Mesoniveau (dem 
Niveau der laminaren Wirbel bei Vortex- und Engulfment-Strömung) erlaubten es, die 
Reaktionsgeschwindigkeit zu intensivieren. Von Lojewski [32] wurde zusätzlich eine direkte 
Reaktion zweiter Ordnung und ein System aus zwei konkurrierenden parallelen Reaktionen bei 
verschiedenen Geschwindigkeitsfaktoren untersucht. Dabei wurde auch eine Möglichkeit 
beschrieben, um die Totalvariation des Konzentrationsfeldes für die Berechnung der Zeitskala für 
die Mikrovermischung zu benutzen: 
 𝜏஽ ൌ 14Фଶ𝐷, (18) 
wo Ф die Totalvariation des Konzentrationsfeldes ist. Damit ist es möglich, Diffusionszeiten unter 
Berücksichtigung der durch die chaotische Advektion geänderten Kontaktfläche zwischen 
Komponenten zu bewerten. 
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Schwarz, Borovinskaya und Reschetilowski [13] untersuchten ein mehrphasiger katalytischer 
Ethanolyseprozess des Sojaöls in sieben Mikroreaktoren verschiedener Struktur. Es wurde 
gezeigt, dass dieser Prozess auch transportlimitiert ist und dessen Reaktionsgeschwindigkeit 
wesentlich von der Mikrovermischung abhängt. Durch eine Intensivierung der Vermischung in 
den Mikromischern komplizierter Geometrie gelang es, bei kürzerer Reaktionszeit die Ausbeute 
zu vergrößern. Darüber hinaus konnte nachgewiesen werden, dass das zweifache Verringern des 
Kanaldurchmessers zur zweifachen Vergrößerung der Ausbeute führt. 
So leistet die Vermischung in den meisten Fällen den unmittelbaren Einfluss auf die gesamte 
Reaktionsgeschwindigkeit in den Mikroreaktoren. Durch die Intensivierung des Prozesses können 
auch die Selektivität und die Ausbeute der Reaktion erhöht werden. In diesem Zusammenhang 
spielt die Beschleunigung des Stofftransports in der mikrostrukturierten Technik eine wichtige 
Rolle. 
2.4 Numerische Modellierung der Mikroreaktoren 
Heutzutage finden die Methoden der numerischen Strömungsmechanik eine sehr breite 
Anwendung bei der Entwicklung, Optimierung und dem praktischen Einsatz von 
Mikroreaktionstechnik. In erster Linie ist es die CFD-Simulation, die man am häufigsten in der 
detaillierten Analyse der Strömungsmechanik, sowie der Wärme- und Stofftransportprozesse 
einsetzt [56, 88]. 
Das Temperaturfeld kann dann weiter für die Berechnungen des Wärmeüberganskoeffizienten  
verwendet werden [134]. Sui et al. [135] untersuchten den Wärmetransportprozess in einem 
gewelltem Kanal. Dazu wurden mittels Modellierung vektorielle Geschwindigkeitsfelder in den 
Querschnitten aufgebaut und analysiert. Außerdem gelang es, die Laufbahnen von 50.000 
Fluidelementen zu verfolgen und das Vorhandensein der chaotischen Advektion infolge Dean-
Wirbel nachzuweisen. Es war ebenfalls möglich, multiphysikalische Systemanalysen von 
mehreren gleichzeitig laufenden Prozessen durchzuführen. Zum Beispiel erforschten van Male et 
al. [136] einen Fall gleichzeitig verlaufender Wärme- und Stofftransportprozesse in einem 
Mikrokanal mit der laminaren und mehrphasigen Schwallströmung. Die im Rahmen der 
Modellierung erhaltenen Ergebnisse erlaubten es, Abhängigkeiten der Nußelt- und Sherwood-
Zahlen von den Wand- und Strömungstemperaturen zu bewerten. 
Mit Hilfe der CFD-Simulation können sowohl die Mikroreaktoren einfacher Struktur, wie z.B. 
ein einfacher T-Reaktor [65, 66, 108, 112], als auch die Mikroreaktoren mit komplexen 
dreidimensionalen Kanalstrukturen [93, 137], die sehr schwer experimentell zu untersuchen sind, 
untersucht werden. Von Hong, Choi und Ahn [137] wurde die Anwendung eines Coandă-Effekts 
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für die Intensivierung des Vermischungsprozesses in einem aus den Tesla-förmigen Elementen 
bestehenden Mikromischer gezeigt. Durch die Modellierung gelang es, die Effektivität jedes 
einzelnen Elements abzuschätzen und die gesamte Mischgüte mit dem T-Mischer des ähnlichen 
hydraulischen Durchmessers zu vergleichen. 
Die meisten kommerziellen Pakete für die CFD-Simulation enthalten Modelle von einphasigen 
sowie mehrphasigen Strömungen. Ghaini, Mescher und Agar [138] führten eine sorgfältige 
Untersuchung der Hydrodynamik von mehrphasiger Schwallströmung mit der Volume-Of-Fluid-
Methode durch. In dieser Studie wurde die Wichtigkeit des Vorhandenseins einer Schicht 
zwischen der Kanalwand und Flüssigkeitsschwallen hinsichtlich des Stofftransports demonstriert. 
Kashid et al. [139-141] untersuchten die Rezirkulationshydrodynamik im in einem Mikrokanal 
sich bewegenden Schwall mit Hilfe der berechneten Geschwindigkeits- und Konzentrationsfelder 
und deren Einfluss auf den Stofftransport sowie die chemische Reaktion. 
Neben der Analyse der Hydrodynamik kann die CFD-Simulation für die Geometrieoptimierung 
der mikrostrukturierten Technik verwendet werden [142]. Chen et al. [143] nahmen mit Hilfe der 
Modellierung eine Strukturoptimierung von Hindernissen im Mikroreaktor für eine zweistufige 
Reaktion der Oxidation von Glucose vor. 
Delsman et al. [144] gelang es, die Effektivität eines Elements im mikrostrukturierten 
mehrschichtigen System aufgrund der optimalen Anordnung von Einlass- und Auslasskanälen mit 
geringer Geometrieveränderung zu erhöhen. In den Arbeiten von Ansari und Kim [145] sowie 
von Cortes-Quiroz, Zangeneh und Goto [146] wurde eine komplexe mehrparametrische 
Optimierung der Hindernisgeometrie vom Vermischungskanal in einem SHM-Mikromischer mit 
Hilfe der CFD-Simulation durchgeführt. Es wurden der Einfluss der Form der Hindernisse auf 
den Druckverlust und die Mischgüte festgestellt und deren optimalen Formen gefunden. 
Die numerischen Methoden der Strömungsmechanik waren ursprünglich für die Beschreibung der 
konventionellen Anlagen entwickelt worden. Aus diesem Grund sollten sie für die Anwendung in 
der Mikroreaktionstechnik adaptiert werden. Es ist daher notwendig, im weiteren Verlauf auf die 
Hauptbesonderheiten der CFD-Modellierung in der mikrostrukturierten Technik im Vergleich zu 
den makrostrukturierten Anlagen einzugeben. 
Der Hauptunterschied besteht darin, dass das Strömungsregime in der Mikrotechnik laminar ist. 
In den makrostrukturierten Reaktoren ist es in der Regel turbulent. Hetsroni et al. [101] zeigten, 
dass der kritische Reynolds-Wert für die mikrostrukturierte Technik im Bereich von 1800 bis zu 
2200 liegt, was gut mit der klassischen Theorie für Makroreaktoren übereinstimmt. In der Studie 
wurde eine umfangreiche Übersicht der experimentalen Daten für die Mikrokanäle mit dem 
hydraulischen Durchmesser von 15 µm bis zum 4010 µm und Knudsen-Zahlen im Bereich von 
0,001 bis zu 0,4 vorgestellt, die zeigte, dass in den meisten Mikroreaktoren die Reynolds-Zahl im 
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Bereich der laminaren Strömung liegt. Infolgedessen passen die Navier-Stockes-Gleichungen für 
die Modellierung der Hydrodynamik in den Mikroreaktoren. Andererseits kann die Strömung 
oszillierend sein, wenn die periodischen Schwingungen entstehen. In solchen Fällen sollen die 
instationären Navier-Stockes-Gleichungen angewendet werden. 
Obwohl der Wärmeaustausch in den Mikroreaktoren nachweislich intensiver ist, muss bei der 
Modellierung dennoch auch der Effekt der Energiedissipation aufgrund viskoser Reibung 
berücksichtigt werden. Dafür müssen zusätzliche Wärmetransport-Gleichungen gelöst werden. 
Morini [147] konnte unter Beweis stellen, dass der thermische Effekt der viskosen Reibung eine 
Hauptrolle in den Mikrokanälen mit dem hydraulischen Durchmesser kleiner als 100 µm spielt 
und beim Skalieren berücksichtigt werden muss. Ähnliche Schlussfolgerungen wurden auch von 
Koo und Kleinstreuer [148] gezogen. Xu et al. [149] führten ein 𝑉𝐻𝐶-Kriterium ein, das diesen 
Effekt abschätzen lässt: 
 𝑉𝐻𝐶 ൌ  𝜇𝑣𝐿𝜌𝑐௣𝑇𝑑௛ଶ Pr
ି଴.ଵ. (19) 
Bei VHC>0,056 wird die Strömung durch die viskose Reibung wesentlich beeinflusst, bei 
VHC<0,056 lässt sich dieser Effekt vernachlässigen. Zusammengefasst kann man sagen, dass der 
Effekt der viskosen Reibung in den mikrostrukturierten Anlagen lediglich mit extrem kleinen 
Kanaldurchmessern und mit hohen Strömungsgeschwindigkeiten berücksichtig werden sollte. 
Ein weiterer wichtiger Effekt ist die Unebenheit der Wände. In den Geräten klassischer Größen 
beträgt der Wert der Unebenheit nur einen unwesentlichen Teil des hydraulischen Umfangs. Die 
bei der Herstellung entstehende Unebenheit in den Mikrokanälen dagegen kann beachtliche 
Prozente erreichen und die Strömung sogar beim laminaren Regime beeinflussen [150, 151]; 
Valdés et al. [152] untersuchten mit Hilfe der CFD-Modellierung den Einfluss der Unebenheit auf 
die laminare Strömung durch die Veränderung der Wandgeometrie. Die Ergebnisse belegten, dass 
die relative Unebenheit den Widerstandswert und den Druckverlust beeinflusst, aber von der 
Strömungsgeschwindigkeit nur sehr wenig abhängt. Wichtig ist es zu bemerken, dass in der Arbeit 
die starke Unebenheit, bei der die Höhe der Rauheitsspitze die Hälfte des hydraulischen 
Durchmessers erreichte, bewertet wurde. Die modernen Herstellungsmethoden erlauben es 
jedoch, die Bauelemente von mikrostrukturierten Systemen bei Bedarf mit einer hohen Präzision 
zu fertigen. 
Schließlich soll auch der Einfluss der Schwerkraft auf das Strömungsverhalten untersucht werden. 
Stiles und Fletcher [153] beschrieben ein Mikroreaktor, der beim ersten Experiment senkrecht 
und beim zweiten horizontal platziert war. Es wurde gezeigt, dass das Verhältnis der Reynolds-
Zahl zur modifizierten Froude-Zahl als ein Kriterium für die Abschätzung des 





𝜇𝑣 , (20) 
wo ∆𝜌 die Differenz zwischen den Dichten von zwei Phasen darstellt. 
Ein wesentlicher Einfluss der Schwerkraft wurde nur bei den extrem kleinen Reynolds-Zahlen 
nachgewiesen, die Trägheitskraft ist dabei viel kleiner als die Reibungskraft. Andererseits kann 
die Schwerkraft bei der Modellierung von einer mehrphasigen Strömung die Hydrodynamik stark 
beeinflussen. Dieser Einfluss kann mit der Bond-Zahl charakterisiert werden: 
 Bo ൌ g𝑑௛
ଶ∆𝜌
𝛾 . (21) 
Herein 𝛾 ist die Oberflächenspannung an der Phasengrenze. Lediglich bei Bo>1 sollte die 
Schwerkraft bei der Modellierung berücksichtigt werden. 
Eine wichtige Besonderheit bei der Modellierung des Stofftransports mit Hilfe der Methoden der 
numerischen Strömungsmechanik stellt der Effekt der numerischen Diffusion dar [154]. Dieser 
Effekt gehört nicht zu den zuvor beschriebenen physikalischen Effekten und entsteht als Resultat 
einer fehlerhaften Diskretisierung beim Lösen von Transportgleichungen. Eine ausführliche 
Beschreibung der numerischen Diffusion wird im Abschnitt 3.1 gegeben. Bei diesem Effekt kann 
je nach Genauigkeit des Netzes eine wesentliche Zunahme des Stofftransportes aufgrund der 
unphysikalischen numerischen Diffusion beobachtet werden. Dabei verschmiert sich das 
Konzentrationsfeld an der Kontaktfläche zwischen den zu mischenden Medien wesentlich [31]. 
In der Regel, um den Effekt der numerischen Diffusion zu vermindern, benutzt man die Techniken 
der Ermittlung von netzunabhängiger Lösung oder das adaptive Netz [32]. Trotzdem kann der 
Einfluss dieses Effekts auf die Ergebnisse nicht vollständig ausgeschlossen werden. Die 
numerische Diffusion soll bei der weiteren Auswertung von Modellierungsergebnissen und bei 
der Validierung unbedingt berücksichtigt werden. 
So kann die numerische Strömungsmechanik effizient bei der Analyse und Optimierung der 
mikrostrukturierten Technik angewendet werden. Die Modellierung kann mit Hilfe klassischer 
Methoden der numerischen Strömungsmechanik zusammen mit den Navier-Stockes-Gleichungen 
für die laminare Strömung durchgeführt werden. Im Fall der einphasigen Strömung muss 
vorwiegend der Einfluss des thermischen Effektes viskoser Reibung und der Schwerkraft bewertet 
werden. Basierend auf dieser Auswertung können die genannten Effekte in das mathematische 
Modell eingetragen oder nicht eingetragen werden. Bei der Modellierung der Vermischung sollte 
außerdem der Effekt der numerischen Diffusion, der sich auf die Genauigkeit der Lösung von 
Navier-Stockes-Gleichungen und Stofftransport negativ auswirkt, besonders berücksichtigt 
werden [96]. 
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2.5 Herstellung der Bauteile von Mikroreaktionstechnik 
Viele Publikationen beschäftigen sich auch mit den Methoden zur Herstellung von preiswerten 
und qualitativ hochwertigen Bauteilen der Mikroreaktionsanlagen. Die Auswahl der 
Bearbeitungsmethode und des Materials ist direkt mit dem Anwendungszweck verbunden. 
Betrachtet man die Mikroreaktoren, so dienen die chemische Resistenz von eingesetzten 
Materialien und die Präzision bei der Herstellung der Bauelemente als wichtigste Kriterien. Man 
setzt vier Hauptmaterialien für die Herstellung ein: Silicium, Kunststoff, Metall und Glas [1].  
Die auf Silicium basierende Herstellung durch nasses und trockenes Ätzen ist weit verbreitet und 
bei der industriellen Herstellung von mikrostrukturierten elektromechanischen Systemen (kurz 
MEMS) anwendbar. Diese Methode ermöglicht es, die Systeme im Maßstab von Mikrometern bis 
Millimetern mit beliebigen Wandprofilen zu fertigen. Anderseits sind die Mikroreaktoren an sich 
weder bio- noch chemisch inert und dürfen auch nicht bei extrem hohen Temperaturen benutzt 
werden. 
Die Mikroreaktoren aus Polymeren sind zurzeit eine Hauptalternative zu den Silicium-
Mikroreaktoren. Eine breite Palette von Polymeren mit unterschiedlichen physikalischen, 
chemischen, optischen und elektrischen Eigenschaften erlaubt es, die mikrostrukturierten 
Elemente zu erzeugen, die die gestellten Anforderungen erfüllen. 
Metall ist ebenfalls ein wichtiges Material für die Herstellung der in der Industrie verwendbaren 
Mikroreaktoren. Zum Beispiel benutzt die Firma Ehrfeld Mikrotechnik BTS GmbH, die die 
ganzheitliche Reihe der modularen mikrostrukturierten Elemente von den labormäßigen Anlagen 
bis hin zu den industriellen Pilotanlagen fertigt, Metalle als Hauptmaterial. Die Anlagen aus 
diesem Material können unter höherem Druck betrieben werden, wobei die höhere Produktivität 
der Anlage gewährleistet werden kann. 
Die Mikroreaktoren und Mikromischer aus Glas sind hauptsächlich in den Laboren verbreitet, wo 
das Glas traditionell als chemisch inertes Material verwendbar ist. Als Beispiel solcher 
mikrostrukturierten Systeme können die Produkte der Firma Little Things Factory GmbH 
angegeben werden. Diese Firma stellt eine ganze Reihe der Mikromischer, Mikroreaktoren und 
anderer Elemente aus dem Borosilikatglas her. 
Eine ausführliche Übersicht zum Thema der Herstellung einzelner Elemente der 
Mikroreaktionstechnik ist in den Büchern von Nguyen [1], Hessel et al. [8] und von Kashid, 
Renken und Kiwi-Minsker [33] zu finden. 
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3 Techniken und Methoden zur 
Charakterisierung des reaktiven Mischens 
3.1 Numerische Modellierung des reaktiven Strömungsmischens 
Im Zusammenhang mit der steigenden Leistung von Rechenmaschinen hat die numerische 
Modellierung immer mehr in der Chemie Einzug gehalten. Sie bietet verschiedene Möglichkeiten, 
komplizierte Gleichungssysteme, insbesondere mit den differentialen Gleichungen, approximativ 
numerisch zu lösen. Die numerischen Versuche dienen als eine kostengünstige Alternative zum 
tatsächlichen Experiment, wobei die numerische Simulation auch eine detaillierte Information 
über die Eigenschaften einer Strömung sowie den Stofftransport auf den lokalen und integralen 
Niveaus liefert. Man kann dabei die Parameter des modellierten Systems, wie z.B. die Geometrie 
eines Mikromischers oder den Volumenstrom, direkt variieren und eine gezielte Untersuchung 
spezieller Eigenschaften, wie eine Auslasskonzentration oder einen Druckverlust, ohne einen 
Einsatz von realen Sensoren durchführen. Das ist besonders wichtig in der Mikrofluidik, da die 
Prozesse in den Mikroreaktoren in der Regel kontinuierlich verlaufen, und es ist nicht ganz 
einfach, einen präzisen Online-Sensor einzubauen, ohne die Prozesse im Mikroreaktor nicht zu 
beeinflussen. 
Es gibt viele Veröffentlichungen, in denen die numerische Simulation für die präzise 
Untersuchung des Strömungsverhaltens, der Vermischung und des Verlaufs einer chemischen 
Reaktion in Mikroreaktoren zur Anwendung kommt. Dabei wurden sowohl die einphasigen [94, 
100, 107, 113] als auch mehrphasigen [139, 140] Fluidströmungen betrachtet. Die Ergebnisse der 
zahlreichenden numerischen Modellierungen stellten unter Beweis, dass die Ergebnisse der 
numerischen Simulation überwiegend im Einklang mit den experimentellen Daten stehen. 
 Kontinuumsmechanische Gleichungen für reaktives Mischen 
Die numerische Modellierung eines Fluids auf dem Kontinuum-Niveau basiert auf den 
Transportgleichungen für Masse, Impuls, Stoffe und Energie [96]. In Rahmen dieser Arbeit wird 
von folgenden allgemeingültigen Voraussetzungen ausgegangen: 
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 Das Fluid verhält sich inkompressibel  im Rahmen dieser Arbeit werden nur verdünnte 
wässrige Lösungen mit den konstanten Dichten über das gesamte Volumen in Anwendung 
gebracht. 
 Alle eingesetzten Fluide sind Newton'sche Flüssigkeiten. Die Schergeschwindigkeit ist 
also proportional zur Scherspannung. 
 Aufgrund der niedrigen Werte der Reynolds-Zahl wird die Strömung immer als laminar 
betrachtet. 
 Eine Strömung ist isotherm und auf die Energie-Gleichung kann man verzichten. 
Einerseits werden die Lösungen so verdünnt, dass der Wärmeeffekt einer chemischen 
Reaktion aufgrund der hohen Wärmekapazität des Wassers und des schnellen 
Wärmeübergangs durch die Wände des Mikroreaktors vernachlässigt werden kann. 
Anderseits besitzt das Wasser eine niedrige Viskosität und eine viskose Erwärmung führt 
somit zur keiner signifikanten Veränderung des Strömungsverhaltens. 
Eine inkompressible laminare Strömung kann mittels zweier physikalischen 
Transportgleichungen für Masse: 
 ∇ ∙ 𝒗 ൌ 0 (22) 
und Impuls: 
 𝜕𝒗




𝜌 ∆𝒗 ൌ 0 (23) 
beschrieben werden, mit 𝒗 für den Geschwindigkeitsvektor, 𝑝 für den Druck, 𝜌 für die Dichte und 
𝜇 für die dynamische Viskosität. Beide Gleichungen (22) und (23) sind als Navier-Stockes-
Gleichungen bekannt und geben die lokale Masse- und Impulserhaltung wieder. Sie beschreiben 
nur die Strömungsmechanik einer Strömung ohne einen Stoffaustausch. Die Modellierung des 
Stofftransports bzw. der Vermischung in einem Mikromischer oder Mikroreaktor kann durch die 
Transportgleichung für Stoffkonzentrationen dargestellt werden: 
 𝜕𝑐
𝜕𝑡 ൅ ∇𝒋ௗ௜௙௙௨௦௜௢௡ ൅ ∇𝒋௔ௗ௩௘௞௧௜௢௡ ൅ 𝑅 ൌ 0. (24) 
Die Veränderung der Konzentration eines Stoffes basiert auf die molekulare Diffusion, 
Konvektion und chemische Reaktion. Die molekulare Diffusion ist ein physikalischer Prozess, 
der nach einer gewissen Zeit und zur vollständigen Durchmischung aller Stoffe durch die 
gleichmäßige Verteilung der beteiligten Teilchen führt [155]. Der Transport durch Diffusion ist 
laut dem Fick'schen Gesetz proportional zum Konzentrationsgradienten ∇𝑐 
(Proportionalitätskoeffizient ist der Diffusionskoeffizient 𝐷): 
 𝒋ௗ௜௙௙௨௦௜௢௡ ൌ െ𝐷∇𝑐. (25) 
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Die Konvektion ist das Mitführen eines Stoffes durch ein strömendes Fluid. Bei der Konvektion 
bewegen sich die Stoffe zusammen in einem Fluid: 
 𝒋௔ௗ௩௘௞௧௜௢௡ ൌ 𝒗𝑐. (26) 
Falls dabei die Reaktion stattfindet, ergibt sich zusätzlich ein Reaktions-Term: 
 𝑅 ൌ 𝑓ሺ𝑐, 𝑥, 𝑦, 𝑧, 𝑘 … ሻ, (27) 
wobei 𝑅 eine Senke oder Quelle eines chemischen Stoffs bzw. eine Funktion ist, die von der 
aktuellen lokalen Konzentration der Reaktanden, dem Ort und der 
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante 𝑘 abhängt. Im Allgemeinen kann dieser Term mit Hilfe des 
Modells für die formale Kinetik mathematisch beschrieben werden [24]. 
Nach dem Einsetzen der drei Terme (25)-(27) in die Stofftransportgleichung (24) ergibt sich eine 
komplette Diffusion-Konvektion-Gleichung des reaktiven Stromes für eine Komponente i: 
 𝜕𝑐௜
𝜕𝑡 ൅ ∇ ∙ ሺെ𝐷∇𝑐௜ሻ ൅ ∇ ∙ ሺ𝒗𝑐௜ሻ ൅ 𝑅௜ ൌ 0. (28) 
 Rand- und Anfangsbedingungen 
Neben den Transportgleichungen benötigt man zusätzlich die entsprechenden Randbedingungen, 
um die Transportgleichungen eindeutig lösen zu können [96]. In dieser Arbeit wird von der 
Euler'schen Sichtweise ausgegangen, wobei die Strömung in den ortfesten Koordinaten 
beschrieben wird. Das bedeutet, dass das betrachtete Gebiet unverändert bleibt und durch die 
Wände sowie Ein- und Ausströmungsöffnungen begrenzt ist. In Abbildung 23 wird gezeigt, 
welche Randbedingungen und an welcher Stelle in einem Mikroreaktor angewendet werden. Zwei 
Strömungen mit den Reaktanden fließen durch die Einlässe in den Mikroreaktor hinein. Dabei 
werden sie vermischt und umgesetzt. Die Produkte verlassen das System durch den Auslass. 
 







Zu diesem Typ der Bedingungen gehören alle Einlässe im Mikroreaktor. Der 
Geschwindigkeitsvektor ist fest vorgegeben: 
 𝒗|஺ ൌ 𝑣ሺ𝑥, 𝑦, 𝑧ሻ. (29) 
Galetti et al. [107] konnten nachweisen, dass die Einströmbedingungen bei der CFD-Simulation 
des Mikroreaktors eine wichtige Rolle spielen. Ersatz des laminaren voll ausgebildeten 
Geschwindigkeitsprofils durch das unphysikalische Profil mit der konstanten Geschwindigkeit an 
Einlässen kann wesentliche Ungenauigkeit der Modellierungsergebnisse zur Folge haben. Aus 
diesem Grund ist es bei der Simulation des Mikroreaktors empfehlenswert, an den Einlässen ein 
laminares Geschwindigkeitsprofil, das in einem Kanal mit dem runden Querschnitt eine 
parabolische Geschwindigkeitsverteilung demonstriert, zu verwenden: 
 𝒗|஺ ൌ 2?̅? ቆ1 െ 𝑟௖
ଶ
𝑅௖ଶቇ (30) 
mit ?̅? für die querschnittgemittelte Geschwindigkeit, 𝑟௖ für die radiale Ortskoordinate und 𝑅஼ für 
den Radius des Rohres. 
 
Haftbedingung (no-slip) 
Die Wände des Mikroreaktors sind als Haftbedingungen eingesetzt, da das Fluid durch die Wände 
nicht strömen kann. Mathematisch können diese anhand einer Dirichlet-Bedingung mit Nullsetzen 
von Geschwindigkeitskomponenten, die parallel und senkrecht zum Rand sind, beschrieben 
werden: 
 𝒗|஺ ൌ 0. (31) 
 
Ausströmbedingungen (outflow) 
Die Ausströmbedingung befindet sich dort, wo die Strömung einen Mikroreaktor verlässt. 
Mathematisch kann man dies mittels der Neumann-Bedingung beschreiben, wobei die zum 
Auslass senkrechte Geschwindigkeitsableitung gleich Null ist: 
 𝜕𝒗
𝜕𝑛ฬ஺ ൌ 0. (32) 
 
Symmetriebedingungen (symmetry) 
Besitzt ein modelliertes System Symmetrieelemente, können auch die zusätzlichen sog. 
Symmetriebedingungen eingeführt werden. Wichtig ist aber zu berücksichtigen, dass nicht nur 
die Geometrie, sondern auch alle Vektor- und Skalarfelder symmetrisch sein müssen. 
Mathematisch gesehen, stellt die Symmetriebedingung eine Neumann-Randbedingungen mit 
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normalen Geschwindigkeitskomponenten und Gradienten aller Variablen (Konzentrationen, 
Temperatur, usw.) gleich Null dar. 
 
Anfangsbedingungen 
Wenn es um eine transiente Simulation geht, muss man neben den Randbedingungen auch die 
Anfangsbedingungen vorgeben. Dazu gehören alle Analyseparameter, die zum Zeitpunkt t=0 s 
definiert sind, und die Realität des Modells widerspiegeln. Das Geschwindigkeitsfeld bei der 
Modellierung eines Mikroreaktors kann entweder mit den Null-Bedingungen verstellt werden 
oder aus einer statischen Simulation des resultierenden Geschwindigkeitsfeldes erhältlich, die bei 
den gleichen Randbedingungen berechnet wurden. Der relative Druck wird dabei routinemäßig 
gleich Null gesetzt. 
 Ortdiskretisierung 
Die Lösung aller Transportgleichungen erfolgt mittels ANSYS CFX nach dem Finite-Volumen-
Verfahren [96]. Laut dieser Methode muss man die gesamte Geometrie eines modellierten 
Mikroreaktors bzw. eines Rechengebietes zunächst in eine endliche Menge von ortsfesten 
Kontrollvolumina (ein Gitter) lückenlos teilen. In den Zentren der Gitterelemente befinden sich 
die Rechenpunkte, in denen das aufgestellte System von Differentialgleichungen integriert und 
gelöst werden muss. Dabei gilt der Wert einer Transportgröße am Rechenpunkt innerhalb der 
gesamten Zelle. 
Die Vernetzung hat einen sehr großen Einfluss auf die Ergebnisqualität und den 
Berechnungsaufwand. Der Schwerpunkt der örtlichen Diskretisierung besteht in einer exakten 
Geometrieapproximation bei möglichst minimalem Rechenaufwand. Dabei sollte sich die Lösung 
iterativ stabil und möglicherweise schnell konvergieren lassen. Bevor man die Vernetzung 
ausführt, soll ein geometrisches Modell, das die Realität widerspiegelt, in einer CAD-Software 
vorbereitet werden. Allerdings hat dieses Modell spezifische Anforderungen: 
1. Das Modell muss vereinfacht werden, aber ohne wesentliche Auswirkung auf das Ziel der 
Modellierung. Das heißt, dass eine übermäßige Detaillierung der Geometrie entfernt 
werden muss. 
2. Man braucht nur ein solches Gebiet zu simulieren, in dem sich der untersuchte Prozess 
befindet. Es ist beim Untersuchen der Vermischung empfehlenswert, die Zuströmkanäle, 
in denen es keine Vermischung gibt, so kurz wie möglich zu gestalten. Das gilt 
gleichermaßen für den Auslaufkanal. 
3. Wenn der Prozess und die Geometrie symmetrisch sind, kann das CAD-Modell mehrfach 
reduziert werden. 
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Das ordnungsgemäß vorbereitete geometrische CAD-Modell führt zur Vereinfachung des 
Vernetzungsprozesses und zum reduzierten Rechenaufwand beim Lösen. 
Das Gitter unterscheidet sich hinsichtlich der Struktur (strukturiert oder unstrukturiert), des 
Elementtyps (Hexaeder, Prismen, Tetraeder, Pyramiden oder kombiniert) und der Elementgröße. 
Falls man einen Prozess mit hohen Ergebnisqualitätsanforderungen modelliert, ist es 
empfehlenswert, das strukturierte Gitter zu verwenden. Bei der Erzeugung eines strukturierten 
Gitters wird eine mit der Geometrie assoziierte Blockstruktur benötigt. Diese Blockstruktur wird 
manuell erstellt und hat eine regelmäßige Topologie. Obwohl der Aufwand zur Erzeugung eines 
strukturierten Netzes viel höher im Vergleich zum unstrukturierten Gitter ist, können eine höhere 
Gitterqualität und numerische Effizienz erreicht werden. Damit kann man die Rechnungsdauer 
und Elementzahl des Gitters reduzieren. Es ist aber nicht immer möglich, das strukturierte Gitter 
mit der passenden Qualität für die komplizierte Geometrie zu erstellen. Mikrostrukturierte 
Technik hat in der Regel eine besonders komplizierte Geometrie und nur in einzelnen Fällen kann 
man ein strukturiertes Netz bauen. Deswegen ist es zu empfehlen, in manchen Situationen ein 
unstrukturiertes Gitter zu verwenden. Bei der unstrukturierten Vernetzung erstellt sich das Netz 
fast automatisch, wobei man nur die Größe von Elementen und ihre Typen einstellt, was aber zur 
niedrigen Gitterqualität und zum hohen Berechnungsaufwand führt. Die Typen der meist 
verwendeten Gitterelemente sind in Abbildung 24 dargestellt. 
 
 
Abbildung 24  Elementtyp bei der Vernetzung 
Der nächste wichtigste Parameter jedes Gitters ist die Größe des Kontrollvolumens. Die Lösungen 
mit einem Rechengitter, das aus großen Elementen besteht, werden schneller erzielt. Die 
Genauigkeit solcher Lösung kann jedoch nicht hinreichend sein. Auf der anderen Seite erfordert 
ein feineres Netz einen höheren Berechnungsaufwand. Um eine optimale Anzahl der Gitterzellen 
zu finden, führt man eine Gittervarianz durch. 
Hexaeder Prismen Tetraeder Pyramiden 
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 Approximation 
Im Allgemeinen können die Lösungen einer Transportgleichung für die Variable 𝜑, so wie in 
Abbildung 25 gezeigt, dargestellt werden. Bei der Modellierung des Stofftransports stellt z.B. die 
Variable 𝜑 die Konzentration einer Spezies dar. Die exakte Form einer Funktion 𝜑ሺ𝑥ሻ kennt man 
natürlich nicht. Nach der Lösung sind nur die gefundenen Werte von 𝜑 in den Mittelpunkten 
bekannt. Durch die Approximationsverfahren findet man den Funktionsverlauf der Größe 𝜑 
zwischen den nebenstehenden Gitterzellen und somit kann die Größe 𝜑 auf der gesamten Länge, 
Fläche oder dem Volumen interpoliert werden. 
 
Abbildung 25  Werte einer Größe φ in Mittelpunkten xW, xP, xE von Kontrollvolumen 
In der CFD-Modellierung gibt es eine große Menge von Approximationsschemata verschiedener 
Ordnungen für die unterschiedlichen Anwendungen. Die Meistgenutzten sind das lineare 
Zentrale-Differenten-Schema zweiter Ordnung (engl. Central Differencing Schema oder kurz 
CDS) und die Aufwind-Methode erster Ordnung (engl. Upwind Differencing Schema oder kurz 
UDS) [96]. 
Bei der Anwendung von CDS-Verfahren werden die Werte beider Nachbarn 𝜑௉ und 𝜑ா benötigt. 
Die Werte von Größe φ an einer Grenze lassen sich somit berechnen: 
 𝜑௘ ൌ 𝜑௉𝜆௘ െ 𝜑ாሺ1 െ 𝜆௘ሻ. (33) 
Der Parameter 𝜆 ist ein sog. Interpolationsfaktor, der für das nicht-reguläre Gitter im 
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 𝜆௘ ൌ 𝑥௘ െ 𝑥௉𝑥ா െ 𝑥௉ (34) 
dargestellt werden kann. Dieses Schema beschreibt gut die Strömung mit den niedrigen Reynolds-
Zahlen, in der die Diffusion über dem Advektionstransport dominiert. Tritt starke Konvektion auf, 
kann ein numerischer Effekt (sog. Oszillation) erscheinen, der zu unphysikalischen Über- und 
Unterschwingern in der Lösung führt. Das Auftreten dieses Effektes zeigt eine unzureichende 
örtliche Diskretisierung des Modells auf. Die Abbildung 26 zeigt die entstehenden Über- und 
Unterschwinger einer Lösung im Vergleich zum tatsächlichen Profil der Variable 𝜑. 
 
Abbildung 26  Exakte Lösung einer Variable φ ist mit dem rechteckigen Puls dargestellt. Bei 
der numerischen Lösung laut CDS-Verfahren ist die numerische Oszillation zu beobachten. 
Um die numerische Oszillation zu umgehen und eine stabile Lösung zu erhalten, ist es zu 
empfehlen, das UDS-Verfahren einzusetzen. Laut der linearen UDS-Methode bleibt der 
Diffusionsterm unverändert. Der Konvektionsterm wird mit der Annahme berechnet, bei der der 
Wert von der Größe 𝜑 an einer Zwischenstelle gleich dem Wert am Gitterpunkt auf der Seite ist, 
aus welcher der Strom in das Kontrollvolumen einfließt: 
 𝜑௘ ൌ ൜𝜑௉    wenn    ሺ𝒗 ∙ 𝒏ሻ ൐ 0𝜑ா    wenn    ሺ𝒗 ∙ 𝒏ሻ ൏ 0 (35) 
Aufgrund der Diskretisierung des Advektionsterms kann das UDS-Verfahren zu den ungenauen 
oder fehlerhaften Lösungen angesichts der numerischen Dispersion in der Lösung führen. Die 
numerische Dispersion erscheint besonders erkennbar bei der scharfen Konzentrationsfront, wenn 
sie nicht zwischen den Gitterelementen, sondern innerhalb einer Gitterzelle (die kleinste 
räumliche Einheit des Modells) liegt. Das führt zum künstlichen Vermischungsprozess, der 
schematisch in Abbildung 27 dargestellt ist. Je kleiner die Gitterschrittweite ist, desto 
unwesentlicher ist die Auswirkung der numerischen Dispersion auf die Ergebnisse. 





Abbildung 27  Exakte Lösung einer Größe φ und der Effekt der numerischen Dispersion 
Demnach haben die beiden Verfahren bei der Interpolation der Advektions- und Diffusionsterme 
eigene Nachteile. Um sie zu überwinden, wurde das High-Resolution-Schema entwickelt und in 
ANSYS CFX eingebaut. Hierbei entscheidet die Software für jede Zelle selbständig, mit welcher 
Interpolationsfunktion besser zu approximieren ist [156]. Das kann folgendermaßen 
mathematisch dargestellt werden: 
 𝜑௘ ൌ 𝜑௎஽ௌ ൅ 𝛽ሺ𝜑஼஽ௌ െ 𝜑௎஽ௌሻ, (36) 
wo 𝛽 ein Beiwert für die Vermeidung von den Über- und Unterschwingern ist, der von 0 bis 1 
variiert. Wenn 𝛽 ൌ 0 ist, dann gilt die UDS-Methode erster Ordnung. Für 𝛽 ൌ 1 lässt sich der 
Konvektionsterm mittels des CDS-Verfahrens zweiter Ordnung approximieren. Der Wert von 𝛽 
wird automatisch anhand der in ANSYS CFX eingebauten Routine berechnet [157]. 
 Zeitdiskretisierung 
Bis jetzt wurden die Methoden betrachtet, die sich auf die Ortdiskretisierung beziehen. Darüber 
hinaus sollen beim Lösen eines instationären Problems alle Gleichungen auch zeitlich diskretisiert 
werden. Es existieren grundsächlich zwei Hauptmethode für die zeitbezogene Diskretisierung 
[96]. Dazu gehören explizite und implizite Methoden. Da das explizite Verfahren nur dann stabil 
ist, wenn die Zeitschritte ausreichend klein sind (CFL<1), verwendet man meistens das stabilere 
implizite Verfahren trotz höherem Rechenressourcenaufwand. Nach der impliziten iterativen 
Approximation (Rückwärts-Euler-Verfahren) wird der Wert der Größe 𝜑 für einen Zeitschritt 
t=tn+1 somit folgendermaßen berechnet: 
 𝜑௡ାଵ ൌ 𝜑௡ ൅ 𝑓ሺ𝑡௡ାଵ, 𝜑௡ାଵሻሺ𝑡௡ାଵ െ 𝑡௡ሻ. (37) 
 Löserverfahren in ANSYS CFX 
ANSYS CFX ist eine kommerzielle leistungsstarke Software für die CFD-Simulation. Sie hat 
einen gekoppelten Löser, in dem ein System der differentiellen Gleichungen gemeinsam iterativ 
x 
φ exakte Lösung 
numerische Lösung 
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numerisch lösbar ist [157]. Im Vergleich zum sequentiellen Verfahren, wenn die Gleichungen 
nacheinander gelöst sind, braucht der gekoppelte Solver einen höheren Berechnungsaufwand pro 
Iteration, aber dabei verkürzt sich die gesamte Berechnungsdauer. Darüber hinaus ermöglicht 
ANSYS CFX eine volle Parallelisierung, was bei der Anwendung eines Mehrkernprozessors eine 
wesentliche Beschleunigung des Rechenprozesses zur Folge haben kann. 
Da der Solver in ANSYS CFX iterativ ist, ist es deswegen wichtig, die Konvergenzkriterien 
richtig auszuwählen. Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit durchgeführte Simulation wurde 
nach den folgenden Konvergenzkriterien durchgeführt: 
 Ein Residuum kleiner als 10-7. 
 Die Lösung konvergiert sich bzw. das Residuum nimmt zusammen mit dem 
Lösungsverlauf ab. 
 Stabiler Wert einer untersuchten Variables (z.B. der Druck am Eingang oder die Intensität 
des Mischens am Ausgang sollen sich nicht wesentlich ändern). 
 Imbalanz der Masse, des Impulses und der Stoffe im Domain weniger als 1%. 
Neben dem Löser beinhalt die ANSYS-Software die leistungsfähigen Prä- und Postprozessoren. 
Der integrierte Präprozessor dient der Erstellung der Berechnungsgleichungen mittels einer 
graphischen Oberfläche, in der man ein notwendiges Modell und dessen Parameter definieren 
kann. Vielmehr lassen sich die Einstellungen des Lösungsverfahrens und der Konfiguration von 
der örtlichen und zeitlichen Diskretisierung einstellen. Eine weitere und sehr wichtige 
Erweiterung von ANSYS CFX Präprozessor ist eine eingebaute Programmierungssprache CFX-
Expression-Language (kurz CEL). Die CEL dient als eine Definition zusätzlicher Variablen oder 
Funktionen, die man im Löserverfahren implementieren kann. Im Rahmen dieser Arbeit sind die 
CEL für die Definition des laminaren Geschwindigkeitsprofils an den Einlässen und die 
Berechnung der Mischgüte, des Druckabfalls und weiterer Parameter verwendet worden. Im 
Postprozessor gibt es Werkzeuge für die graphische Darstellung, Auswertung und Exportieren der 
Ergebnisse.  
3.2 Beurteilung der Mischgüte 
Die Bewertung einer Mischgüte wird im Rahmen dieser Arbeit durch die Intensität der 
Segregation nach Danckwerts [25] vorgenommen. Diese Kenngröße analysiert die Homogenität 
der Mischung statistisch als das Verhältnis einer Standardabweichung zu einem Maximalwert der 
Standardabweichung von der Konzentration einer Spezies in einem Querschnitt 𝐴: 
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 𝐼ௌ ൌ 𝜎
ଶ
𝜎଴ଶ, (38) 
wo 𝜎ଶ die Standardabweichung und 𝜎଴ଶ die maximale Standardabweichung sind: 
 




 𝜎଴ଶ ൌ 𝑐̅ ሺ𝑐௠௔௫ െ 𝑐̅ሻ. (40) 
Herein sind c, 𝑐̅,  𝑐௠௔௫ die Konzentration, der Konzentrationsmittelwert und der 
Konzentrationsmaximalwert in einem Querschnitt mit der Oberfläche 𝐴. 
Betrachtet man einen zweidimensionalen Querschnitt, kann sich die maximale Konzentration von 
einem System zum anderen unterscheiden, oder sogar zwischen den unterschiedlichen 
Querschnitten in einem System aufgrund der chemischen Umsetzung stark variieren, was zu 
Problemen beim Vergleich der Ergebnisse führen kann. Statt der maximalen Konzentration im 
Querschnitt kann eine Anfangskonzentration, mit der die Spezies durch den Inlet in den 
Mikromischer strömt, nach Bothe [66] eingesetzt werden. Damit ergibt sich die Intensität des 
Mischens: 
 
𝐼ெ ൌ 1 െ ඥ𝐼ௌ ൌ 1 െ ඨ
1
𝐴 ׬ ሺ𝑐 െ 𝑐̅ሻଶ𝑑𝐴஺
𝑐̅ ሺ𝑐଴ െ 𝑐̅ሻ . 
(41) 
Diese Kenngröße nimmt den Wert Eins im Fall der idealen Vermischung an. Wenn die Spezies 
komplett segregiert sind, dann ist der Intensität des Mischens 𝐼ெ ൌ 0. 
Die Intensität des Mischens beschreibt qualitativ die Variation in einem Konzentrationsfeld, aber 
macht keine Aussage zur Längenskala der Segregation. Für die Illustrierung werden ein einfacher 
T-Mikromischer und zwei Multilamellar-Mikromischer mit verschiedener Schichtenanzahl 
theoretisch miteinander verglichen. Gleich nach dem ersten Kontakt von Spezies ist das 
Konzentrationsfeld in Abbildung 28 schematisch dargestellt. Die Spezies sind vollständig 
segregiert und die Intensität des Mischens ist deswegen in beiden Fällen gleich Null. 
 
IM = 0 
Φ=3 mm-1 
IM = 0 
Φ=1 mm-1 
IM = 0 
Φ=6 mm-1 
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Abbildung 28  Schematische Konzentrationsfelder in einem Mischkanal gleich nach dem T-
Mikromischer (links) und MS-Mikromischer mit sechs Lamellen (Mitte) und zwölf Lamellen 
(rechts) im Kanal gleicher Abmessungen 1x1 mm 
Tritt weiter keine konvektive Vermischung auf, erfolgt der Stoffaustauch zwischen den Stoffen 
durch die molekulare Diffusion. Der Stoffteilchenstrom durch die Oberflächengrenze ist das 





Die Diffusionsstromdichte ist laut dem Fick'schen Gesetz: 
 𝒋ௗ௜௙௙௨௦௜௢௡ ൌ െ𝐷 ∙ 𝛻𝑐. (43) 
Soweit die Diffusionskoeffizienten sowie die Konzentrationsgradienten an den 
Oberflächengrenzen für den T-förmigen und Multilamellar-Mikromischer gleich sind, ergibt die 
Gleichung (42), dass, je größer die Oberfläche zwischen den Stoffen ist, desto schneller läuft die 
molekulare Diffusion. Selbstverständlich ist es kaum möglich, die Kontaktfläche bei einem 
komplizierten Strömungsverhalten zu berechnen. Stattdessen wird die euklidische Norm vom auf 
die Maximalkonzentration bzw. Anfangskonzentration normierten Konzentrationsgradienten 
verwendet [158]: 
 Ф ൌ න ฯ∇ ൬ 𝑐𝑐଴൰ฯ 𝑑𝑉. (44) 
Die erhaltene Größe ist eine Totalvariation des Konzentrationsfeldes, die ein Maß für die 
Treibkraft darstellt, um Konzentration diffusiv auszugleichen. Zusammen mit der Intensität des 
Mischens dient die Totalvariation des Konzentrationsfeldes (oder Potenzial für diffusives 
Mischen) zur vollständigen Beschreibung des Mischzustands in einem vorgegebenen Querschnitt. 
3.3 Beurteilung der chemischen Leistung 
Zur Charakterisierung der chemischen Prozesse, die bei dem betrachteten reaktiven Mischen 
stattfinden, werden die Begriffe der chemischen Reaktionstechnik verwendet: Umsatz und 
Ausbeute [24]. 
Der Umsatz gibt an, welcher Anteil des ursprünglichen Ausgangsstoffes A während der 
chemischen Reaktion in andere Stoffe chemisch umgewandelt wurde 
(Konzentrationsdarstellung): 
 𝑋୅ ൌ 𝐾𝑜𝑛𝑧𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛𝑠ä𝑛𝑑𝑒𝑟𝑢𝑛𝑔𝐸𝑖𝑛𝑔𝑎𝑛𝑔𝑠𝑘𝑜𝑛𝑧𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 ∙ 100%. (45) 
64 
Die prozentuale Ausbeute ist ein Begriff für die Konzentration eines tatsächlich chemisch 
hergestellten Produktes P beim Verlassen des Reaktors zur theoretisch möglichen Konzentration: 
 𝑌୔ ൌ 𝑡𝑎𝑡𝑠ä𝑐ℎ𝑙𝑖𝑐ℎ𝑒 𝐾𝑜𝑛𝑧𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛𝑡ℎ𝑒𝑜𝑟𝑒𝑡𝑖𝑠𝑐ℎ 𝑚ö𝑔𝑙𝑖𝑐ℎ𝑒 𝐾𝑜𝑛𝑧𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 ∙ 100%. (46) 
3.4 Verweilzeitverteilung 
Laut der chemischen Kinetik hat die Verweilzeit einen primär signifikanten Einfluss auf den 
Ablauf der chemischen Umwandlung. Die Anzahl der reagierenden Moleküle hängen direkt 
davon ab, wie lange sie im Reaktionsraum verweilen. Es ist auch selbstverständlich, dass sich 
verschiedene Fluidelemente in einem kontinuierlich betriebenen Apparat auf unterschiedlichen 
Trajektorien mit verschiedenen Geschwindigkeiten bewegen. Aus diesem Grund verweilen 
einzelne Fluidelemente im Apparat individuell mit ungleichem Verweildauern [159]. 
Da die Anzahl der Fluidelemente bzw. Moleküle groß ist, sodass ein Nachfolgen jeder einzelner 
Moleküle kaum möglich ist, kommt eine statistische Verteilung oder relative Häufigkeit E(t) zur 
Anwendung. Die Verweilzeitdichtefunktion E(t) beschreibt den Bruchteil der einen Apparat 
verlassenden Fluidelementen zwischen t und t+Δt. Mit Hilfe der 
Verweilzeitverteilungsuntersuchung bekommt man Information über das Strömungsverhältnis, 
Strömungsanomalien wie Totzonen oder Kurzschlussströme und Charakteristiken bezüglich des 
Stofftransports. 
Bei der CFD-Simulation kann das Verweilzeitspektrum E(t) durch Aufbringen eines Markers am 
Eingang (idealerweise ein Dirac-Impuls) und nachfolgender Messung der Antwortfunktion am 




Abbildung 29  Methode der Verweilzeituntersuchung mit einem Pulseingang 
 
Für das Tracerexperiment wird die instationäre Simulation verwendet. Dabei ist der Zeitschritt: 
 ∆𝑡 ൌ 𝜏௛400, (47) 
wo 𝜏௛ die hydrodynamische Verweilzeit darstellt. 
Die Konzentration des Tracers am Einstromrand lässt sich anhand eines Dirac-Impulses 
beschreiben und hat eine Länge von einem Zeitschritt und eine Konzentration von 100 mol/m3. 
Während der gesamten Simulation ist die querschnittgemittelte Konzentration des Tracers am 
Ausgang zu beobachten. Damit ist das Verweilzeitspektrum E(t) erhältlich: 
  𝐸ሺ𝑡ሻ ൌ 𝑐ሺ𝑡ሻ׬ 𝑐ሺ𝑡ሻ𝑑𝑡ஶ଴
 (48) 
bei dem 𝑐 die querschnittgemittelte Tracerkonzentration am Ausgang des Mischers darstellt. Hier 
kommt die auf die hydrodynamische Verweilzeit 𝜏௛ bezogenen Verteilungsfunktion zur 
Anwendung. Damit bekommt man eine dimensionslose Zeit θ: 
 𝜃 ൌ 𝑡𝜏௛. (49) 
Damit lässt sich die dimensionslose Verweilzeitverteilung wie folgt bestimmen: 
 𝐸ሺ𝜃ሻ ൌ 𝜏௛𝐸ሺ𝑡ሻ. (50) 
Die hydrodynamische Verweilzeit 𝜏௛ kann als der Quotient aus dem Reaktionsvolumen V und 











 𝜏௛ ൌ 𝑉𝑄. (51) 
Die Verweilzeitverteilung kann mittels ihrer statistischen Momente ausgewertet werden. Der erste 
Moment ist ein Mittelwert der Verweilzeit im System 𝑡̅: 




Eine weitere wichtige Kenngröße ist der zweite Moment bzw. die Varianz 𝜎ଶ. Diese stellt ein 
Maß für die Breite der Kurve oder die Abweichung der Einzelwerte vom Mittelwert dar: 
 
𝜎ሺ𝜃ሻଶ ൌ ׬ ሺ𝑡 െ 𝑡̅ሻ
ଶ𝐸ሺ𝑡ሻ𝑑𝑡ஶ଴
𝑡̅ଶ . (53) 
Der dritte zentrale Moment ist die Schiefe s, die die Art und Stärke der Asymmetrie der Verteilung 
charakterisiert: 
 
𝑠 ൌ ׬ ሺ𝑡 െ 𝑡̅ሻ
ଶ𝐸ሺ𝑡ሻ𝑑𝑡ஶ଴
𝜎ሺ𝜃ሻଷ ଶ⁄ . (54) 
Die Schiefe s ist gleich Null dann, wenn die Kurve vollständig symmetrisch ist. Positive und 
negative Werte der Schiefe bedeuten entsprechend eine rechtsschiefe und linksschiefe Verteilung. 
3.5 Druckverlustmodellierung 
Der Druckverlust ist ein physikalischer Prozess, bei dem die Strömungsenergie sich dissipiert und 
in die thermische Energie übergeht. Je höher der Druckabfall ist, desto höhere Leistung braucht 
die Pumpe, um die Ströme durch die Anlage durchzuzwängen, was auch zu den erhöhten 
Betriebskosten führen kann. Vielmehr beeinflusst er die Betriebsbedingungen und die Material- 
sowie Designauswahl des Aggregates. Bei der Entwicklung eines Mikromischers oder 
Mikroreaktors ist der Druckverlust deswegen einer der wichtigen technisch-chemischen 
Parameter [159]. 
Der Druckabfall durch Rohrreibung in einem geraden Kanal lässt sich mit Hilfe der empirischen 
Darcy-Weisbach-Gleichung beschreiben: 




wobei 𝐿 und 𝑑௛ die Länge und den hydraulischen Durchmesser des Rohres darstellen. 𝜌 ist die 
Dichte des Fluids, ?̅? ist die querschnittgemittelte Geschwindigkeit und 𝜆 ist die Rohrreibungszahl, 
die umgekehrt proportional zur Reynolds-Zahl ist: 
 𝜆 ൌ 𝐶௙Re. (56) 
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Herein ist 𝐶௙ die Reibungskonstante, die im Allgemeinen vom Strömungsverhalten, dem 
Werkstoff, der Rohrart und dem Zustand der Rohre abhängt. Soweit die Strömung laminar und 
voll ausgebildet ist, ist die Rohrreibungszahl in einem Rohr mit dem runden Querschnitt nach dem 
Gesetz von Hagen-Poiseuille mit der Reibungskonstante Cf=64 zu bestimmen [160]: 
 λ ൌ 64Re. (57) 
Die Formel (55) gilt nur dann, wenn die Strömung geradläufig ist. Dabei hängt der Druckverlust 
von der Geschwindigkeit erster Ordnung ab: 






Falls das Rohr Beugung hat, können die sekundären Wirbel sogar in der laminaren Strömung 
auftreten und dann muss ein zusätzlicher Term 𝜔 in (55) hinzugefügt werden [103]: 




Der für die sekundären Wirbel verantwortliche Term 𝜔 ist eine Konstante, die die Abhängigkeit 
des Druckverlustes von der Geschwindigkeit in einer quadratischen Funktion umwandelt: 
 ∆𝑝 ~𝜔?̅?ଶ ൅  𝜆?̅?ଶ ~?̅?ଶ ൅  ?̅?ଵ. (60) 
Holvey et al. [95] verwendeten das Model (59) für die Untersuchung des Druckverlustes in den 
kommerziellen Tangential-, SZ- und Katerpilar-Mikromischern (Hersteller: Ehrfeld Mikrotechnik 
BTS GmbH) und im kurvengängigen Mikrokanal mit verschiedenen Durchmessern (0,6 bis 
1,38 mm) sowie Längen (60 bis 288 mm). Es wurde festgestellt, dass die Werte 𝜔 von 0,04 bis 
0,77 variieren und wesentlich vom Typ und Volumen des eingesetzten Mikromischers abhängen. 
Das Model erklärte die experimentellen Daten aus der Publikation [95] perfekt mit dem 




4 Ergebnisse der Simulation 
4.1 Gitterauswahl 
Generell hängt die numerische Lösung unter Zugrundelegung der Finite-Volumen-Methode stark 
von der räumlichen Diskretisierung des Rechengebiets ab. Um die möglichst exakte und vom 
Gitter unabhängige Lösung zu erhalten, wird eine Analyse der Gitterinvarianz benötigt. Das Gitter 
soll stetig und serienmäßig so weit vereinfacht werden, bis der analysierte Parameter bei weiteren 
Vereinfachungen des Gitters keine signifikante Veränderung aufweist. Zu diesem Zweck werden 
drei Gitter mit verschiedenen Auflösungen getestet. Da jeder Mikroreaktor eine eigene Struktur 
besitzt, unterscheidet sich die eingesetzte Vernetzungsmethode für jeden Mikroreaktor. Bei dem 
T-förmigen Mikroreaktor wird ein kartesisches Gitter aus Spat-Elementen mit Kantenlänge 20 
µm, 40 µm und 80 µm erzeugt. Für den Y-förmigen Mikroreaktor wurden ein unstrukturiertes 
Tetraeder-Netz mit Prismen-Schichten und der Gitterschrittweite von 30 µm, 60 µm, 120 µm für 
Hydrodynamik und ein entsprechendes strukturiertes O-Gitter mit der Größe der Elemente von 
20 µm, 40 µm, 80 µm für die Berechnung des Problems von Spezies-Transport erzeugt. Für den 
MS-Mikroreaktor wurde ein unstrukturiertes Netz aus Tetraeder-Elementen mit der Kantenlänge 
30 µm, 60 µm und 120 µm ausgewählt. 
Um den Rechenaufwand so gering wie möglich zu halten, wurden die Hydrodynamik bzw. die 
Druck- und Geschwindigkeitsfelder zunächst allein berechnet. Anschließend kann man mittels 
der gefundenen hydrodynamischen Ergebnisse eine neue Simulation nur für die Berechnung der 
Speziestransportgleichungen durchführen. Das ermöglicht eine gleiche Qualität der Ergebnisse 
bei einem geringen Speicheraufwand, da die Hydrodynamik und der Speziestransport separat 
gelöst werden. Darüber hinaus können die Ergebnisse der hydrodynamischen Felder weiter 
sowohl für das Tracer-Experiment als auch für die Untersuchung der chemischen Leistung 
verwendet werden. 
Die Simulationen der Testfälle für die Gitterstudie wurden bei dem Volumenstrom Q=20 mL/min 
durchgeführt, was dem maximalen in dieser Arbeit untersuchten Volumenstrom entspricht. Für 
die Untersuchung des Einflusses vom Gitter auf das Geschwindigkeitsfeld wurde auch der 
Mischkopf auf halber Höhe ausgewählt, in dem hydrodynamische Effekte besonders ausgeprägt 
sind. Im Fall des MS-Mikroreaktors ist das Strömungsverhalten in den Zellen des Reaktors von 
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Die Ergebnisse der Simulation zeigen, dass der Gradient des Geschwindigkeitsfeldes die 
maximalen Werte im Mischkopf annimmt, in dem sich hydrodynamische Ablösungen befinden. 
Man kann vermuten, dass die Gitterauflösung im Gebiet mit den maximalen Gradientenlängen 
maßgeblich ist. Das Geschwindigkeitsfeld auf dem horizontalen Längsschnitt des T-Mischers ist 







Abbildung 30  Geschwindigkeitsfeld im Mischkopf des T-Mikromischers bei verschiedenen 
Gitterschrittweiten (a) 80 µm, (b) 40 µm und (c) 20 µm bei Q=20 mL/min 
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Es ist deutlich zu erkennen, dass die Gitterschrittweite von 80 µm nicht ausreichend ist. Die 
Gründe dafür sind folgende. Erstens sind die Längenskalen der wirbelartigen hydrodynamischen 
Strukturen hinter den Umlenkungen und im Mischkopf viel kleiner als die Gitterauflösung. Zum 
Zweiten sind die Grenzen vom Strömungskern (rotes Gebiet) sehr verschwommen, was die 
maximale Geschwindigkeit verkleinert und eine negative Wirkung auf die Genauigkeit der 
Lösung hat. Vergleicht man die Geschwindigkeitsfelder nach den Simulationen mit der 
Gitterschrittweiten von 40 µm und 20 µm, unterscheidet sich die Hydrodynamik voneinander nur 
wenig. Der Hauptunterschied besteht darin, dass der Strömungskern bei der höheren 
Gitterauflösung deutlicher ausgeprägt ist. Ansonsten sind alle Wirbelstrukturen gut aufgelöst. 
In Abbildung 31 ist der relative statische querschnittgemittelte Druck im T-Mischer den 
Mischkanal entlang dargestellt. Simulationen mit allen drei Gittern liefern ähnliche Verläufe. 
Allerdings ergibt die Simulation mit dem gröbsten Gitter von 80 µm einen wesentlich niedrigeren 
Druckabfall im Mischkopf. Es kann damit erklärt werden, dass die Hauptursache des Druckabfalls 
in den entstehenden wirbelartigen Strukturen liegt. Wie in Abbildung 30 gezeigt wird, löst das 
grobe Gitter mit Schrittweite 80 µm nicht alle Wirbel lokal gut auf. Also lässt sich daraus 
entnehmen, dass das Gitter mit dem Elementschrittweite von 40 µm für die Auflösung der 
Hydrodynamik im T-Mischer bereits ausreichend ist. Allerdings wird das feinste Gitter mit 20 µm 
für die Simulation im T-Mischer zum Zweck der besseren Genauigkeit der Ergebnisse verwendet. 
 
Abbildung 31  Druck entlang des Mischkanals im T-Mikromischer bei Q=20 mL/min 
Neben der Hydrodynamik wurde auch der Stofftransport bezüglich der Unabhängigkeit der 
Ergebnisse vom Gitter überprüft. Dabei wurde das Geschwindigkeitsfeld aus der Simulation mit 
der feinsten Gitterweite von 20 µm verwendet und bei der Lösung der Stofftransportgleichungen 
eingesetzt. Die Evolution der Intensität vom Mischen im T-förmigen Mikromischer den 
Mischkanal entlang ist in Abbildung 32 zu sehen. Die Simulationen mit drei verschiedenen Gittern 
zeigen qualitativ ähnliche Verläufe. Im Mischkopf gibt es eine drastische Steigung der Intensität 























Abbildung 32  Intensität des Mischens entlang des Mischkanals im T-Mikromischer bei 
Q=20 mL/min 
Dabei ist es wichtig darauf zu achten, dass die initiale Steigung bei den Gittern mit den 
Schrittweiten von 40 µm und 20 µm sich im gleichen Bereich von x<6.5mm befindet. Allerdings 
unterscheiden sich die Werte der Mischintensitäten quantitativ voneinander. Am Ende des Kanals 
liegt der Unterschied zwischen den Simulationen mit den Gittern von 40 µm und 20 µm nur bei 
7%, was aber relativ klein ist. 
Zusammenfassend kann man sagen, dass die Hydrodynamik und der passive Stofftransport im T-
Mischer durch die CFD-Simulation mit dem Gitter von 20 µm qualitativ zufriedenstellend 
untersucht werden können. 
 
Y-förmiger Mikromischer 
In Abbildung 33 sind die querschnittgemittelten Druckverläufe den Mischkanal entlang im Y-
Mikromischer bei Q=20 mL/min dargestellt. 
 










































Der Einfluss der Gitterschrittweite ist analog zum T-Mischer. Es ist wichtig, dass die 
Gitterauflösung eine wichtige Rolle für das Geschwindigkeitsprofil im Querschnitt am Anfang 
des Mischkanals spielt. Bei der Zusammenlegung der Ströme im Mischkopf bildet sich ein 




Abbildung 34  Querschnittgeschwindigkeitsprofil direkt hinter dem Mischkopf im Y-
Mikromischer bei Q=20 mL/min mit dem Gitter von 120 µm (oben), 60 µm (Mitte) und 30 µm 
(unten) 
Die Farbe spiegelt die Geschwindigkeit wieder und die Pfeile stellen die Richtung der tangentialen 
Geschwindigkeitsvektoren dar. Im Fall der groben Gitterqualität mit der Gitterschrittweite von 
120 µm ist der 8-förmige Strömungskern kaum sichtbar und das Geschwindigkeitsprofil ist 
ähnlich einer gebildeten laminaren Rohrströmung. Vielmehr ist die Intensität der Wirbel in der 
radialen Richtung sehr gering, was in den kleinen Längen der Pfeile ausgeprägt ist. Nach der 
Verfeinerung des Gitters bis Schrittweite von 60 µm und 30 µm ist der Strömungskern deutlicher 
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erkennbar. Gleichzeitig sieht man die Wirbel mit der höheren Intensität, was den höheren 
Druckverlust in Abbildung 33 erklärt. 
Für die Untersuchung der Gittervarianz bezüglich des Stofftransports ist die Intensität des 
Mischens den Mischkanal entlang analysiert worden (Abbildung 35). Die Intensität des Mischens 
nimmt mit der abnehmenden Gitterschrittweite ab. Das kann damit erklärt werden, dass die 
Schärfe des Konzentrationsfeldes an der Kontaktfläche zwischen den Stoffen direkt von der Größe 
der Gitterelemente abhängt. Je kleiner die Gitterschrittweite ist, desto schärfer ist die Grenze. 
Wenn die Gitterauflösung nicht fein genug ist, werden die "verschwommenen" Stoffe mit den 
hydrodynamischen Wirbeln wegschwemmen.  
 
Abbildung 35  Intensität des Mischens entlang des Mischkanals im Y- Mikromischer bei 
Q=20 mL/min 
In Abbildung 36 ist dieser Effekt mit der Anzahl der Gitterelemente von 0,312 und 1,25 Mio. 
dargestellt. Nach der zweiten Verfeinerung (5 Mio. Gitterelemente) tritt der Effekt nicht mehr auf, 
was für eine qualitativ bessere Gitterqualität spricht. 
 
Abbildung 36  Querschnittkonzentrationsprofil am Ausgang des Y-Mischers mit dem Gitter 
0,312 Mio (links), 1,25 Mio (Mitte), 5 Mio (rechts) bei Q=20 mL/min 
Demnach ist festzuhalten, dass das Gitter mit der Schrittweite von 30 µm für die Modellierung 























qualitativ ausreichend alle auftretenden Effekte des passiven Stofftransports im Y-Mischer. 
Allerdings wird für die vollständig quantitative Beschreibung des Y-Mischers ein besseres Gitter 
gebraucht, wie im Fall des T-Mischers. 
 
MS-Mikromischer 
Da die Strömungsrichtungen in den T- und Y-förmigen Mikromischern vorher bekannt sind, wird 
das entlang des Mischkanals strukturiert orientierte Gitter mit den Quad-Elementen verwendet. 
Dies reduziert den bei der Berechnung notwendigen Arbeitsspeicheraufwand und beschleunigt 
die Konvergenz. Im MS-Mikromischer ist die Strömungsrichtung andersrum nicht bekannt  die 
Stromrichtung in allen örtlichen Punkten hängt stark von der Reynolds-Zahl ab. Deswegen gibt 
es keine Möglichkeit, ein für den ganzen Bereich der untersuchten Reynolds-Zahlen passendes 
strukturiertes Gitter zu erzeugen. Vielmehr ist bekannt, dass die Orientation von Gitterelementen 
einen signifikanten Einfluss auf die Genauigkeit der Simulationslösung bezüglich der 
molekularen Diffusion hat [96]. Deswegen wurde für die Modellierung des MS-Mischers ein 
unstrukturiertes Gitter mit den Tetraeder-Elementen erzeugt. Dabei ist der Fehlerordnung in allen 
Richtungen des Rechengebiets gleich. Darüber hinaus wurden die Prismen-Schichten an den 
Wänden wegen der starken Gradienten in der wandnormalen Richtung angeordnet. 
Die Geschwindigkeitsfelder in der zweiten Mischzelle des Mischkanals bei unterschiedlicher 
Gitterauflösung sind in Abbildung 37 dargestellt. Soweit die Gitterauflösung nicht ausreichend 
ist, sind einige Interpolationsfehler deutlich erkennbar. Die Ergebnisse der Simulationen mit den 
Gittern von 60 µm und 30 µm sind qualitativ ähnlich. Allerdings spiegelt das Gitter mit der 
Schrittweite 30 µm die hydrodynamischen Effekte kleinerer Längenskalen schärfer und genauer 
wieder. 
 
Abbildung 37  Einfluss der Gitterauflösung auf das Geschwindigkeitsfeld im MS-
Mikromischer bei Q=20 mL/min 
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Des Weiteren analysiert man den Druckverlauf im MS-Mikroreaktor den Mischkanal entlang 
(Abbildung 38). Im allgemeinen Fall konvergiert die Lösung mit der Gitterverfeinerung 
zusammen. Der Unterschied zwischen den Gittern von 60 µm und 30 µm ist vernachlässigbar 
klein. 
 
Abbildung 38  Druck entlang des Mischkanals im MS-Mikromischer bei Q=20 mL/min 
In Abbildung 39 wird der Verlauf der querschnittgemittelten Mischintensität den Mischkanal 
entlang für die verschiedenen Gitter dargestellt. 
 
Abbildung 39  Intensität des Mischens entlang des Mischkanals im MS-Mikromischer bei 
Q=20 mL/min 
Auf Grund der Komplexität von Hydrodynamik bilden sich im MS-Mikromischer viele 
Stoffwirbel verschiedener Längenskalen. Soweit die Gitterauflösung größer als die Längenskala 
eines Wirbels ist, löst sich das Wirbel-Element auf dem Gitter nicht aus. Das passiert bei der 
Gitterschrittweite von 120 µm. Nach der ersten Verfeinerung (60 µm) wurde die Größe der 
Gitterelemente zweimal kleiner und die nun aufgelösten wirbelartigen Strukturen führen zu 
Schwankungen der Intensität des Mischens von einer Mischzelle zur anderen. Darüber hinaus 











































Diffusion. Vergleicht man den Einfluss der Gitterqualität auf die Hydrodynamik und den 
Stofftransport, kann gesagt werden, dass die beiden Gitter 60 µm und 30 µm qualitativ ähnliche 
Ergebnisse liefern. Für die höhere numerische Genauigkeit ist es aber sinnvoller, das Gitter mit 
Schrittweite von 30 µm für alle CFD-Simulationen im MS-Mikromischer zu verwenden. 
In diesem Abschnitt wurde der Einfluss der Gitterauflösung auf die Ergebnisse der CFD-
Simulation insbesondere bezüglich der Hydrodynamik und des Stofftransports untersucht. Es 
wurde gezeigt, dass das erzeugte Gitter des MS-Mikromischers trotz der großen Anzahl von 
Gitterelementen (insgesamt circa 14 Mio.) für die quantitativ vollständige Modellierung bei 
Re=849 und Sc=1000 nicht ausreichend ist. Allerdings liegt der Schwerpunkt dieser Arbeit nicht 
auf einer quantitativ präzisen Beschreibung aller in den mikrostrukturierten Systemen 
durchlaufenden Prozesse, sondern auf einer qualitativen Analyse. Die Gittervarianz zeigte, dass 
die erreichte Auflösung des Gitters dafür ausreichend ist. Für eine tiefergehende und quantitativ 
präzisere Simulation wird ein Gitter mit einer höheren Auflösung benötigt. Die andere 
Möglichkeit ist die Anwendung des Evolutionsmodells laut der Arbeit von Lojewski [32], was 
aber nur zum Mikromischer ohne Rückströmung passt [31]. Ein dynamisch adaptives Gitter lässt 
sich ebenfalls eine bessere Genauigkeit der Lösung erreichen. Auf jeden Fall wird dafür eine 
höhere Rechenleistung benötigt. 
4.2 Strömungsregime und Vermischung 
In diesem Abschnitt werden die Stratified- und Vortex-Strömungsregime, das Gebiet der 
Reynolds-Zahl, in dem sie sich befinden, und deren Einfluss auf die Vermischung gesondert 
diskutiert. Die Hydrodynamik bei den verschiedenen Werten von der Reynolds-Zahl wird mit 
Hilfe der Stromlinien analysiert. Sie verlaufen in jedem Punkt tangential am 
Geschwindigkeitsfeld und geben einen anschaulichen Überblick über die Hydrodynamik und 
helfen dabei, Strömungsbesonderheiten (wie die Ablösungen, die Rückströmung, die 
Totwassergebiete usw.) herauszufinden. Im Fall einer stationären Strömung stellen die 
Stromlinien die Fluidteilchenbahnen dar [96]. 
Die Anfangspunkte für die Stromlinien befinden sich auf den ersten (rote Kurve) und zweiten 
(blaue Kurve) Einlässen äquidistant mit einem Intervall von 0,125 mm dazwischen. Darüber 
hinaus werden die Geschwindigkeitsprofile, deren Farbe in jedem Punkt vom 
Geschwindigkeitswert abhängig ist, sowie das Vektorfeld mit den Pfeilen gebildet. 
Für eine fundierte Auswertung der wirbelartigen hydrodynamischen Strukturen wurde das λ2-
Kriterium eingesetzt [161]. Die Kenngröße λ2 ist der zweitgrößte Eigenwert des Tensors S2+Ω 2, 
der aus den symmetrischen und asymmetrischen Teilen der Geschwindigkeitsgradienten besteht. 
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Wenn λ2 kleiner Null ist, dann gehört dieser Punkt zum Wirbelkern. Somit lassen sich die Wirbel 
visualisieren und ihrer Form nach analysieren. 
Die Konzentrationsfelder sind für die Bewertung des passiven Stofftransports anwendbar. In 
diesem Fall stellt eine Farbe den Konzentrationswert eines Stoffes dar und variiert von Rot (in 
diesen Punkten befindet sich nur der Stoff A und kein Stoff B) bis Blau (lediglich Stoff B und 
kein Stoff A). Die Zwischenfarben stellen eine mittelständige Komposition der Stoffe A und B 
dar und bedeuten eine Vermischung. Die Konzentration des Stoffes A gleich 50 mol/m3 (grünes 
Gebiet) deutet dabei auf die ideale Vermischung hin. 
 
Т-Mikromischer 
Wie bereits aus dem Abschnitt 2.2.3 bekannt ist, gibt es verschiedene Strömungsregime im 
Rahmen der laminaren Strömung. Im Allgemeinen sind dies die geschichteten, Wirbel- und 
Engulfment-Strömungen [66]. Die Reynolds-Zahl-Übergangswerte, wann die geschichtete 
Strömung in die Wirbelströmung und die Wirbel- in die Engulfment-Strömung übergeht, hängen 
von der Geometrie jedes bestimmten Mikromischers ab. Zum Beispiel hat das Breite-zur-Höhe-
Verhältnis im T-Mikromischer mit dem rechteckigen Querschnitt einen Einfluss direkt auf das 
Strömungsregime [106]. Im Y-förmigen Mikromischer wird das Strömungsregime durch den 
Beugungswinkel der Eingangskanäle beeinflusst. 
Gemäß den Ergebnissen Xin Shi et al. [162] ist die maximale Vermischungsleistung im Y-
Mischer mit dem rechteckigen Querschnitt der Kanäle dann zu erreichen, wenn der Winkel 120º 
beträgt. In der Arbeit wurde auch gezeigt, dass der Winkel von 180º, der einem T-förmiger 
Mischer entspricht, komplett ineffizient für die Vermischung ist. 
In Rahmen der Simulationen in der vorliegenden Arbeit wurde der Volumenstrom so variiert 
(von 0,01 bis 20 mL/min an jedem Einlass), dass die Werte der Reynolds-Zahl im Bereich von 
0,4 bis 849 liegen. Die querschnittgemittelte Geschwindigkeit liegt dabei von 0,0004 bis 0,8 m/s 
bei dem hydrodynamischen Durchmesser des Kanals von 1 mm. 
Die Stromlinien sind für den T-Mikromischer bei verschiedenen Reynolds-Zahlen in Abbildung 
40 dargestellt. Daraus ist ersichtlich, dass es im untersuchten Reynolds-Zahl-Bereich von 0,4 bis 
849 im T-Mikromischer zwei stationäre Strömungsregime existieren. Wenn die Reynolds-Zahl 
kleiner als Re<84 ist, tritt die Stratified-Strömung mit parallelen Stromlinien auf. Beide 
Strömungen aus den Einlässen treffen sich im Mischkopf, wo sie scharf ihre Stromrichtung auf 
90º ändern und dann in den Mischkanal einfließen. Obwohl die Stromlinien hauptsachlich parallel 
zueinanderstehen, beobachtet man einige schwache Verdrehungen der Strömung aufgrund der 
Umlenkung. Allerdings ist die Intensität dieser wirbelartigen Strukturen vernachlässigbar gering, 
und sie haben fast keine Auswirkung auf den Stofftransport, was im Folgenden gezeigt wird. Mit 
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der wachsenden Reynolds-Zahl steigt auch die Intensität der Wirbel. Im Fall Re>84 ist die 
Trägheitskraft viel stärker als die Reibungskraft, und es treten zwei Paare der intensiven 
symmetrischen kohärenten Wirbel im Querschnitt auf. Auf diese Weise identifiziert man die 
Vortex-Strömung. 
                    a)                                                          b) 
   
   
                    c)                                                          d) 
   
   
Abbildung 40  Stromlinien im Eingang des Mischkanals für vier verschiedene Reynolds-
Zahlen: (a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212; (d) Re=849 
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Wegen der Umlenkung entstehen sekundäre Strömungen (sog. Dean-Wirbel [69]) hinter dem 
Mischkopf. Die Intensität der Wirbel ist dabei mit Hilfe der dimensionslosen Dean-Zahl Dn zu 
bestimmen, die proportional von der Reynolds-Zahl abhängt: 
 
Dn ൌ Reඨ 𝑑2𝑟௖௨௥, (61) 
wo 𝑑 der Abstand zwischen den gekrümmten Flächen bzw. Innendurchmesser und 𝑟௖௨௥ der 
Krümmungsradius der inneren Begrenzfläche sind. 
Die Wirkung der Umlenkung auf das Strömungsverhalten und den Stofftransport in einem Rohr 
mit dem runden Querschnitt wurde im Detail von Kumar, Aggarwal und Nigam [71] untersucht. 
Es wurde gezeigt, dass die Zunahme der Dean-Zahl Dn>54 zur Verschiebung des Strömungskerns 
in die Richtung der äußeren Rohrwand führt. Der Grund dafür ist das Vorherrschen der 
Zentripetal- und Trägheitskraft über die Reibungskraft. Dabei bildet sich ein Paar der 
symmetrischen kohärenten wirbelartigen Strukturen [163], wie in Abbildung 41 dargestellt. 
 
Abbildung 41  Strömung in einem gekrümmten Kanal: Veränderung des axialen 











Abbildung 42 – Geschwindigkeitsprofil im T-Mikromischer bei Re=0,4 im horizontalen 
Längenschnitt (oben) und in den verschiedenen Querschnitten (unten) 
In Abbildung 42 sind die Geschwindigkeitsprofile im T-Mikromischer bei der Wirbelströmung 
dargestellt. Man erkennt nur eine minimale Abweichung des beobachteten 
Geschwindigkeitsprofils hinter dem Mischkopf x=0 mm von einer ausgebildeten laminaren 
Rohrströmung. Das kann damit erklärt werden, dass sich die Kerne beider Strömungen aus den 
Einlässen im Mischkopf einigen. Dabei tritt der resultierende oval-förmige Strömungskern auf. 
Nur nach 2 mm des Mischkanals beobachtet man das laminare Geschwindigkeitsprofil, das sich 




Abbildung 43 – Geschwindigkeitsprofil im T-Mikromischer bei Re=849 im horizontalen 
Längenschnitt (oben) und in den verschiedenen Querschnitten (unten) 
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Bei der Vortex-Strömung beobachtet man ein ganz anderes Strömungsverhalten, das in Abbildung 
43 dargestellt ist. Bei der großen Reynolds-Zahl Re=849 verhält sich die Strömung im Mischkopf 
so wie in einer Düse, in der ein konus-förmiger konvergierender Strömungskern am Anfang des 
Mischkanals entsteht (Abbildung 43, oben). Dabei entstehen die Gebiete mit den kleineren 
Geschwindigkeiten hinter den Umlenkungen an den Kanalwänden (die blauen Gebiete). Die 
Evolution der Querschnittgeschwindigkeitsprofile den Mischkanal entlang erlaubt, die 
komplizierte Veränderung des Strömungskerns zu analysieren (Abbildung 43, unten). Ganz am 
Anfang des Mischkanals x=0 mm erkennt man eine Stelle, an der sich die beiden Strömungen aus 
den Einlässen im Mischkopf vereinigen. An der Position x=0,5 mm bildet sich ein vertikal 
orientierter symmetrischer pilzförmiger Strömungskern. Unter dem Einfluss der verdrillenden 
Wirbel wird die wirbelartige Bewegung des Strömungskerns sichtbar, soweit die Strömung die 
Energie für die Wirbel hat. Ab der Position x=6 mm wird keine wesentlichen radialen 
Veränderungen des Strömungskerns mehr feststellbar. Nur die Reibungskraft wirkt und der 
Strömungskern verschwimmt aufgrund der Reibung zwischen den Fluidschichten. Am Auslass 
x=24,5 mm ist nur der oval-förmige Strömungskern zu beobachten. Obwohl die Länge des 
simulierten Teils vom T-Mischer nur 24,5 mm behält, kann schon etabliert werden, dass das 
Querschnittgeschwindigkeitsprofil nach einer bestimmten Kanallänge der laminaren radial-
symmetrisch gebildeten Strömung entsprechen wird. 
                         a)   b) 
   
                         c)   d) 
   
Abbildung 44  Links: graphisch mittels des λ2-Kriteriums dargestellte Wirbelkerne: 
(a) Aufsicht und (c) Isometrie; Rechts – Werte des λ2-Kriteriums im Querschnitt bei dem 
Abstand (b) x=0,5 mm und (d) x=4,5 mm zusammen mit den Geschwindigkeitsvektorfeldern 
(schwarze Pfeile) 
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Es wurde also gezeigt, dass die auftretenden wirbelartigen hydrodynamischen Strukturen eine 
entscheidende Rolle bei der Vortex-Strömung spielen. Nun werden sie im Detail mittels des λ2-
Kriteriums analysiert. In Abbildung 44 ist die Wirbelstruktur bei der Reynolds-Zahl Re=424 
visualisiert. Links sind die Isoflächen für das λ2-Kriterium und rechts die Querschnittfläche mit 
λ2-Werten, zusammen mit dem Geschwindigkeitsvektorfeld nach den Abständen vom Mischkopf 
x=0,5 mm und x=4,5 mm, dargestellt. Die negativen Werte des λ2-Kriteriums, die dem 
Strömungskern entsprechen, sind mit der dunkelblauen Farbe gekennzeichnet. Die roten Gebiete, 
die die maximalen Werte des λ2-Kriteriums entsprechen, befinden sich bei x=0,5 mm oben und 
unten an den Kanalwänden, weil die Fluidelemente in diesen Gebieten die schärfste 
Stromrichtungsänderung von 90º erfahren und die Geschwindigkeit noch relativ hohe Werte 
annimmt. 
 
Abbildung 45  Bildung eines Wirbelrings: schematisch (links) und experimentell (rechts) [164] 
Die im T-Mischer auftretenden Wirbel können als formveränderter Wirbelstromring (engl. 
toroidal oder vortex ring) klassifiziert werden. Die Ursache ihrer Bildung ist im "Stoß" zwischen 
zwei kohärenten Strömungen aus zwei zueinander orientierten Kanälen zu suchen. In der Regel 
entstehen solche wirbelartigen Strukturen erst dann, wenn ein bewegendes Medium A in ein 
Medium B mit niedrigerer Geschwindigkeit (oder in ein stilles Medium) hineinfließt. Die Ränder 
zwischen den Medien rollen sich allmählich ein und bilden somit den Wirbelring [165], wie in 
Abbildung 45 zu sehen ist. Die Rolle des Mediums A (mit höherer Geschwindigkeit) im T-
Mischer spielen die Strömungskerne. Das Medium B (mit der niedrigeren Geschwindigkeit) ist 







Abbildung 46 – Geschwindigkeitsfeld im horizontalen Längsschnitt im T-Mikromischer bei 
Re=424, die Gebiete mit der niedrigen Geschwindigkeit sind rot eingekreist 
Die linke Hälfte beider Wirbelringe, die sich an der Wand der Rückseite vom Mischkopf befindet, 
ist formgerecht und stellt einen echten Ring dar. Die gegenüberliegende zweite Hälfte der 
Wirbelringe wird in den Mischkanal hinein mit der Strömung abgeschwommen. Diese Hälfte 
dreht sich im Mischkanal in der radialen Richtung weiter und verwandelt sich in zwei Paar 
symmetrisch kohärente Wirbel. Dabei befinden sich die Wirbelkerne am Anfang des Mischkanals 
näher zu den Wänden (Abbildung 44b). Sie werden sich dann aber zur Mitte des Kanals hin 
allmählich verschieben (Abbildung 44d). Vielmehr sind die Wirbel dämpfend und nach einem 
Abstand vom Mischkopf verlaufen die Stromlinien parallel. Dies ist mit der 
Wirbelenergiedissipation durch die Reibungskraft verbunden. Demzufolge führt die Zunahme der 
Reynolds-Zahl sowohl zu den gewissen qualitativen als auch wesentlichen quantitativen 
Veränderungen der Hydrodynamik im T-Mikromischer. Es wurde gezeigt, dass bei der 
Wirbelströmung zwei Paare der symmetrisch kohärenten Wirbel auftreten. Sie verändern das 
Strömungsverhalten beim Verdrehen der Stromlinien den Mischkanal entlang wesentlich. Es ist 
aber wichtig anzumerken, dass die Stromlinien aus einem Einlass die gegenüberliegende Wand 
nicht erreichen. 
                                        a)                                  b) 
                                                c)                                  d) 
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 Abbildung 47 – Querschnittkonzentrationsprofile am Auslass des T-Mikromischers bei 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212; (d) Re=849 
In Abbildung 47 sind die Querschnittkonzentrationsprofile am Auslass des T-Mischers 
dargestellt. Im Fall der geschichteten Strömung bei der extrem kleinen Reynolds-Zahl Re=0,4 
(Abbildung 47a) ist eine relativ gute Mischgüte zu erkennen. Allerdings beträgt die Verweilzeit 
dabei ungefähr 80 s, was in der mikrostrukturierten Technik unzulässig lang ist. Bei der Stratified-
Strömung ist die molekulare Diffusion der Hauptvermischungsprozess. Die Geschwindigkeit der 
Diffusion hängt im Wesentlichen von der Diffusionskonstante, dem Durchmesser des Kanals und 
der Verweilzeit ab. Aus diesem Grund ist die Mischgüte bei Re=42 (Abbildung 47b) signifikant 
schlechter, obwohl das Strömungsregime immer noch geschichtet ist. Die Verweilzeit ist 100 Mal 
niedriger und beträgt nur 0,8 s. Dabei ist deutlich erkennbar, dass die Kontaktfläche zwischen den 
Stoffen im Querschnitt eine vertikale unveränderte Linie bildet, die der minimalsten 
Kontaktfläche der zwei vermischenden Fluide mit den gleichen Volumenströmen und 
Fluideigenschaften entspricht. Es ist auch interessant zu bemerken, dass die Mischgüte oben und 
unten an den Kanalwänden signifikant besser ist, als in der Mitte des Querschnitts. Die Ursache 
ist wieder die Verweilzeit  die Geschwindigkeit sinkt bei der Näherung zu den Kanalwänden ab 
(vgl. Abbildung 43). Aus diesem Grund hat die Strömung mehr Zeit, durch die molekulare 
Diffusion vermischt zu werden. 
Die bei der Vortex-Strömung entstehenden wirbelartigen hydrodynamischen Strukturen haben 
einen qualitativ signifikanten Einfluss auf den Stofftransport. Bei der Reynolds-Zahl Re=212 
(Abbildung 47c) sind die Keime der Stoffwirbel oben und unten an den Wänden des Mischkanals 
zu beobachten. Da die Intensität der Wirbel immer noch relativ niedrig ist, sind die Stoffwirbel 
an den Wänden kaum sichtbar. Bei der Reynolds-Zahl Re=849 (Abbildung 47d) sind die vier 
spiralartigen Stoffwirbel deutlich zu erkennen. Also hängt die Stoffmenge, die die 
hydrodynamischen Wirbel mitnimmt, von der Reynolds-Zahl im Rahmen der Wirbelströmung ab. 
Vielmehr zerfällt die vertikale Symmetrie bei Re=849. Die Kontaktfläche in der Mitte des Kanals 
strebt wenig nach rechts. Der zuvor beschriebene Bildungsvorgang der Stoffwirbel ist als die 
Wirbelströmung bekannt. Dank der auftretenden chaotischen Advektion steigt die Kontaktfläche 
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zwischen den beiden mischbaren Stoffen drastisch, was zur weiteren Beschleunigung der 
molekularen Diffusion an den Kontaktflächen führt. 
 
Y- Mikromischer 
Die Stromlinien aus den beiden Einlässen sind in Abbildung 48 dargestellt. Analog zum T-
förmigen Mikromischer gibt es im Y-Mikromischer zwei Strömungsregime: stratified und vortex. 
Der Hauptunterschied besteht darin, dass der Winkel des Y-Mischkopfs 90º behält (der T-förmige 
- 180º). Aus diesem Grund besitzen die beiden entstehenden Wirbel niedrige Intensitäten. Diese 
Ergebnisse stimmen mit den Ergebnissen von Siconolfi et al. [110] überein, die den 
entscheidenden Einfluss eines Winkels auf die Wirbelform und deren Intensität demonstrierten. 
Experimentell wurde auch von Aoki et al. [82] gefunden, dass die Intensität der Segregation im 
T-Mischer bis zu zwei Mal größer bei den mittleren Werten der Reynolds-Zahl (das Bereich der 
Wirbelströmung) ist, als in einem Y-Mischer mit einem Winkel von 60º. Das liegt daran, da die 
Wirbel im Y-Mischer nur bei den höheren Werten der Reynolds-Zahl auftreten. Dies kann anhand 
der dimensionslosen Dean-Zahl erklärt werden: Je härter der Umlenkungswinkel ist, desto 
intensiver sind die sich ausbildenden Wirbel. Darüber hinaus verbinden manche Forscher den 
Wert der durch die Umlenkung sich dissipierten Strömungsenergie mit der Effektivität der 
Vermischung [7, 8]. 
  
   Abbildung 48 –Stromlinien am Einlass des Mischkanals für zwei verschiedene Reynolds-Zahlen 
Re=0,4 (links) und Re=849 (rechts) 
                                     a)                                     b) 
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 Abbildung 49 – Querschnittkonzentrationsprofile am Auslass des Y-Mikromischers bei 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=212 und (d) Re=849 
In Abbildung 49 werden die Querschnittkonzentrationsprofile am Auslass des Y-Mikromischers 
bei Re=0,4 bis Re=849 gezeigt. Im Fall der geschichteten Strömung ohne Wirbel (Re=0,4 und 
Re=42) gibt es keinen sichtbaren Unterschied in den Konzentrationsverteilungen im Querschnitt 
zwischen den Y- und T-förmigen Mischern. Bei der Reynolds-Zahl Re=212 ist der Keim der 
Stoffwirbel zu beobachten. Die Wirbel sind aber so gering intensiv, dass sie keinen wesentlichen 
Einfluss auf die Vermischung haben. Sogar bei der im Rahmen dieser CFD-Simulation maximal 
erreichten Reynolds-Zahl Re=849 beobachtet man nur die Wirbel der geringen Intensität und 
keine spiralartigen Stoffwirbel wie beim Re=849 im T-Mischer. 
Vergleicht man die T- und Y-förmigen Mischköpfe, kann vermutet werden, dass der Übergang 
von der Stratified- zur Vortex-Strömung bei den höheren Werten der Reynolds-Zahl liegt. Das ist 
insofern interessant, da ein Bauelement für die initiale Vermischung in den meisten 
mikrostrukturierten Mikromischern und Mikroreaktoren die Y-Form hat. Es ist absolut plausibel, 
wenn der Mikromischer zu den passiven Mikromischern des ersten Typs gehört. Der Y-förmige 
Mischkopf demonstriert einen niedrigen Druckverlust, aber die Mischgüte ähnelt dem im Fall des 
T-förmigen Mischkopfs. Soweit der Hauptvermischungsmechanismus die chaotische Advektion 
ist, ergibt der T-Mischer zwecks initialer Vermischung eine bessere Mischgüte. Im Folgenden 




Die Stromlinien im MS-Mikromischer bei unterschiedlichen Reynolds-Zahlen werden in 
Abbildung 50 dargestellt. Im Bereich der geschichteten Strömung sehen die Stromlinien analog 
zu den Linien im T- und Y-Mischer aus. Die Stromlinien befinden sich hauptsächlich parallel 
zueinander sowie zu den Mischkanalwänden und bilden keine wirbelartigen Strukturen. Das 
Querschnittgeschwindigkeitsfeld ist bei Re=42 in Abbildung 51 gezeigt. In der radialen Richtung 
sind alle Geschwindigkeitsvektoren einer Richtung zugewiesen  es gibt keine Drallströmung. 
Bei der Zunahme der Reynolds-Zahl tritt die Vortex-Strömung auf. Bei der Reynolds-Zahl 
Re=212 verändern sich die Stromlinien im Sinne der Qualität wesentlich. Die Krümmungen des 
Mäanderkanals sind die Ursachen der periodischen Veränderungen der Strömungsrichtung. Dabei 
entstehen nach jeder Krümmung im Mischkanal die hydrodynamischen wirbelartigen Strukturen. 
  
88 
                    a) 
                     b) 
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Abbildung 51  Geschwindigkeitsfeld und normalisiertes Vektorfeld im Querschnitt in der Mitte 








Abbildung 52  Querschnittgeschwindigkeitsprofile bei der Reynolds-Zahl (a) Re=0,4; (b) 
Re=42; (c) Re=212; (d) Re=849  
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Von großer Bedeutung sind die Querschnittgeschwindigkeitsprofile entlang des Mischers bei den 
verschiedenen Werten der Reynolds-Zahlen (Abbildung 52). Bei dem extrem kleinen Wert der 
Reynolds-Zahl Re=0,4 sehen die Geschwindigkeitsprofile in allen Querschnitten wie bei einer 
vollausgebildeten laminaren Strömung aus. In den Zellen, in denen sich die Querschnittfläche 
ausbreitet, nimmt die Geschwindigkeit in der radialen Richtung verhältnismäßig ab. In den 
Kanälen zwischen den Mischzellen ist die Geschwindigkeit anscheinend radial symmetrisch. Es 
ist absolut plausibel, da die Reibungskraft bei Re=0,4 in der Strömung vollständig dominant ist. 
Zusammen mit der Erhöhung der Reynolds-Zahl steigt die Trägheitskraft. Schon bei der 
Reynolds-Zahl Re=4,2, obwohl die Strömung immer noch geschichtet ist, verschieben sich die 
Strömungskerne regelmäßig sowohl in den Mischzellen als auch in den Kanälen dazwischen. Es 
ist aber wichtig zu berücksichtigen, dass die Form des Strömungskerns unverändert kreis- oder 
oval-förmig bleibt. 
Wenn die Reynolds-Zahl die Werte Re=212 und Re=849 annimmt, sind die 
Geschwindigkeitsprofile viel komplizierter. Zwecks der tieferen Untersuchung der im MS-
Mischer auftretenden hydrodynamischen Effekte sind die Geschwindigkeitsprofile in den 
verschiedenen Querschnitten bei Re=424 separat und vergrößert in Abbildung 53 dargestellt. 
Da alle hydrodynamischen Prozesse im MS-Mikromischer symmetrisch sind, ist nur die obere 
Hälfte graphisch abgebildet. Links sind das Geschwindigkeitsprofil der Mischzelle und rechts das 
Geschwindigkeitsprofil in der Mitte der Zelle zu sehen. Die roten bis orangen Gebiete stellen die 
Strömungskerne mit der hohen Geschwindigkeit dar. Die dunkelblauen Gebiete sind die 
Totwasserzonen mit den sehr niedrigen Geschwindigkeitswerten. Gleich nach dem Y-förmigen 
Mischkopf (erste Reihe links) sieht man die schon bekannten zwei Paare der kohärenten Wirbel. 
Deren abgrenzende Linien sind aufgrund der nachstehenden Umlenkung ein wenig nach rechts 
verschoben. Da die Trägheitskraft über die Reibungskraft signifikant dominiert, kann die 
Strömung ihre Richtung nicht stark verändern. Ein Teil der Strömung stößt deswegen auf die 
Wand des Einflusskanals gegenüber, aus dem die Strömung in die Mischzelle einfließt. Dabei 
bilden sich die Totwasserzonen in der ersten Mischzelle, da die Strömung durch den Stoß viel 
Energie bzw. Geschwindigkeit verliert. Der restliche Teil der Strömung fließt durch den Kanal 
zur nächsten Mischzelle. Dabei ändert die Strömung wieder ihre Richtung und es entstehen noch 
zusätzliche sekundäre Wirbel, die in den Querschnitten deutlich erkennbar sind. Da die Strömung 
in den Mischkanal zwischen den ersten und zweiten Mischzellen in einem Winkel von 45º 
hineinfließen, sieht man das typische Totwassergebiet, das sich von der oberen Seite des 
Mischkanals bis zum Ende der nächsten Mischzelle erstreckt. Der zuvor beschriebene 
hydrodynamische Verlauf der Strömung durch die MS-förmigen Mischzellen wiederholt sich in 
jeder Zelle. Dabei bilden sich neue komplizierte wirbelartige Strukturen. Der Strömungskern 
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verschiebt sich von einer Seite der Kanäle und der Zelle zur anderen wieder und wieder, wie in 











Abbildung 53 – Geschwindigkeitsfeld und normalisiertes Vektorfeld vor (links) und in der Mitte 
(rechts) der Mischzelle bei Re=424 
Die komplizierte Struktur der Wirbel ist mittels des λ2-Kriteriums bei Re=424 im MS-
Mikromischer in Abbildung 54 dargestellt. Man beobachtet im Mischkopf zwei Wirbelringe, die 
ähnlich denen im T-Mischer sind. Es gibt auch viele andere Wirbel verschiedener Längenskalen 
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entlang des gesamten Mischkanals. Sie befinden sich grundsätzlich an der Grenze des 
Strömungskerns oder in deren Nähe und sind symmetrisch und periodisch. Im MS-Mikromischer 
ist jede Mischzelle selbst die Quelle der Wirbel. Deshalb nimmt die Intensität nicht ab und bleibt 
ungefähr den ganzen Mischkanal entlang konstant. 
 
Abbildung 54  Graphisch mittels des λ2-Kriteriums dargestellte Wirbelkerne im MS-
Mikromischer bei Re=424 
Ein anderer besonderer hydrodynamischer Effekt ist die Totwasserzone, in der die 
Geschwindigkeit wesentlich niedriger ist als im Strömungskern. In manchen dieser Gebiete sind 
die Stromlinien sogar anders als die Hauptströmung ausgerichtet. Für die weitere Untersuchung 
dieser Totwasser- und Rezirkulationszone ist das Geschwindigkeitsfeld im vertikalen 
Längsschnitt einer Mischzelle in Abbildung 55 dargestellt. 
                                        a)  
                                         b) 
                                         c) 
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 Abbildung 55 – Geschwindigkeitsprofil mit dem normalisierten Geschwindigkeitsvektorfeld bei 
(a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) Re=849 
Das blaue Gebiet bedeutet, dass in diesem Bereich des Kanals die Geschwindigkeit nahe Null 
liegt. Die Rückströmungen können mittels der Pfeile des Geschwindigkeitsvektorfelds gezeigt 
werden. Allgemein kann man sagen, dass sich die Totzonen in den S-förmigen Elementen des 
Mikromischers nach den Ausbreitungen oder vor Einengungen befinden. Die Lagen dieser Zonen, 
die im Rahmen dieser Arbeit erzeugt wurden, stimmen mit den experimentellen Daten von 
Schwolow et al. [81] für die Azokupplung-Reaktion überein. Beim Fließen eines Fluids durch 
einen Mikrokanal mit ähnlicher Mäander-Struktur existieren die Totwassergebiete und 
Rezirkulationzonen ebenfalls in gleichen Positionen [88, 166]. Lee und Kwon [167] fanden 
heraus, dass die nacheinander folgenden S-förmigen Elemente bzw. abwechselnden 
Ausbreitungen und Einengungen den Stofftransport sogar bei Re=10 intensivieren. Von Shaker 
et al. [168] wurde auch gezeigt, dass die Zig-Zag-Struktur des Mikrokanals die Vermischung im 
Vergleich zum geraden Kanal deutlich intensiviert. Der Einfluss der Hydrodynamik auf den 
Stofftransport im Detail wird in diesem Abschnitt später diskutiert. 
Schematisch kann der zuvor beschriebene hydrodynamische Verlauf der Strömung bei der Vortex-
Strömung wie in Abbildung 56 dargestellt beschrieben werden. Daraus erkennt man, dass es 
hauptsächlich nur zwei hydrodynamische Effekte gibt. Das sind die Drallströmung bzw. Wirbel 
im Querschnitt und die Rezirkulationszonen bzw. die Wirbel im vertikalen Längsschnitt. 
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Abbildung 56  Im MS-Mikromischer auftretende hydrodynamische Effekte: Vena contracta 
und Ablösungen im Längsschnitt (oben) sowie sekundäre Wirbel in den Querschnitten (unten) 
Für die weitere Untersuchung der Vermischung ist es notwendig, auch die Konzentrationsfelder 
bei den verschiedenen Reynolds-Zahlen zu betrachten (Abbildung 57). Am Anfang sind die zu 
vermischenden Stoffe rot und blau gefärbt. Die Farben entsprechen der Zusammensetzung und 
ändern sich während der Vermischung. Die grüne Farbe bedeutet die ideale Vermischung der 
Stoffe. 
              a) 













             c) 
              d) 
 
Abbildung 57  Konzentrationsfeld im MS-Mikromischer bei (a) Re=0,4; (b) Re=42; (c) 
Re=212 (d) Re=849 
Beim niedrigen Wert der Reynolds-Zahl Re=0,4 (Abbildung 57a) ist der Vermischungsvorgang 
ähnlich zum im T-Mischer mit dem geraden Mischkanal. Aufgrund der Diffusion steigt die 
Mischgüte allmählich entsprechend der steigenden Verweilzeit. Dabei hat die mäanderförmige 
Geometrie des Mischkanals keinen sichtbaren Einfluss auf die Vermischung  am Auslass des 
MS-Mischers ist die Mischgüte vergleichbar mit der Mischgüte im T-Mischer oder Y-Mischer. 
Bei der höheren Reynolds-Zahl Re=42 (Abbildung 57b) treten die sekundären Dean-Strömungen 
auf. Die Kontaktfläche zwischen den Stoffen verändert sich wesentlich und krümmt sich in der 
Richtung der Beugung. Das passiert nach jeder Richtungsänderung der Strömung. Es ist 
interessant zu bemerken, dass die Kontaktfläche im Rahmen einer Mischzelle zuerst in einer 
Richtung und dann sofort in der Gegenrichtung auslenkt. Jedoch ist die molekulare Diffusion der 
Hauptvermischungsvorgang, und das Strömungsregime bleibt geschichtet. 
Bei der Reynolds-Zahl ab Re≈25 (Abbildung 57b) tritt die Vortex-Strömung auf. Die Werte der 
Dean-Zahl sind hoch genug, damit die entstehenden Wirbel stark verdrillt werden. Die dabei 
entstehenden spiralartigen, wirbelartigen Strukturen verbreiten sich in der radialen Richtung. Im 
Vergleich zur Stratified-Strömung, wenn die Kontaktfläche quantitativ sich nur gering ändert, 
sieht die Fläche bei der Vortex-Strömung komplett anders aus, u.z. erkennt man hier eine 
mehrschichtige Struktur aus den abwechselnden Stoffen. Das intensiviert den Stofftransport 
drastisch und schon nach der dritten Mischzelle bei der Reynolds-Zahl Re=849 (Abbildung 57c) 
ist die Vermischung fast homogen. 
96 
Darüber hinaus ist es auch wichtig, die Rolle der Rezirkulationszonen bei der 
Vermischungsintensivierung zu untersuchen. In Abbildung 55 und Abbildung 56 wurde schon 
gezeigt, dass die Rezirkulationszonen sich hinter den Ausbreitungen und Einengungen befinden. 
Gemäß den Ergebnissen der CFD-Simulationen ist die Mischgüte in diesen Gebieten im Rahmen 
der Wirbelströmung relativ hoch. Dieser Effekt lässt sich damit erklären, dass die Strömung, die 
in diese Zonen eindringt, eine lange Zeit dort verweilt und ohne zusätzliche Kraft diese Gebiete 
nicht verlassen kann. Dadurch haben die Stoffe genug Zeit für das Erreichen der guten 
Vermischungsqualität. Der gleiche Effekt wurde auch in den Arbeiten von Lee und Kwon [167] 
und von Hossain, Ansari und Kim [91] experimentell und mittels der CFD-Simulation untersucht. 
Auch von Schwolow et al. [81] wurde der MS-Mikroreaktor gleicher Geometrie wie in dieser 
Arbeit experimentell erforscht. Am Beispiel der Azokupplung-Reaktion wurde die Mischgüte bei 
verschiedenen Reynolds-Zahlen in Anlehnung an die Methode von Bourne et al. [169] analysiert. 
In Abbildung 58 sind die Ergebnisse von Schwolow et al. [81] in dem MS-Mikroreaktor 
dargestellt. Die rote Farbe stellt die Gebiete mit der guten Mischgüte dar. Sie befinden sich hinter 
den Ausbreitungen und Einengungen, was schon bei der CFD-Simulation in der vorliegenden 
Arbeit demonstriert wurde. Vielmehr kann man bemerken, dass die Größe des Totwassergebiets 
von der Reynolds-Zahl abhängig ist. 
 
Abbildung 58  Azokupplung-Reaktion im MS-Mikroreaktor bei (a) Re=170 und 
(b) Re=340 [81] 
Ein anderer interessanter Effekt, der in allen untersuchten Mikromischern (T-, Y- und MS-
Mikromischer) auftritt, ist das Vorhandensein eines kleinen Gebiets mit den Wirbeln an der Wand 
im Kopfbereich des Mischers. Dieses Gebiet ist in Abbildung 59 anhand der Pfeile dargestellt. 
Die Besonderheit dieses Bereichs besteht in einer sehr niedrigen (fast gleich Null) 
Geschwindigkeit der Strömung. Die Stoffe, die in dieses Gebiet eingedrungen sind, können es nur 
durch Diffusion verlassen. Da der Diffusionsvorgang allgemein sehr langsam ist, besitzen die 
Fluidelemente im Bereich dieser Wirbel eine höhere Verweilzeit. 
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Abbildung 59 – Querschnitte des Kopfbereichs mit den Wirbeln kleiner Längenskalen im T-
Mikromischer (links) und MS-Mikromischer (rechts) bei Re=849 
4.3 Mischgüte und Potenzial für diffusives Mischen 
Die Abhängigkeiten der Mischintensitäten sowie Potenziale für das diffusive Mischen von der 
Reynolds-Zahl in den untersuchten Mikromischern sind in Abbildung 60 dargestellt. 
Im Gebiet der Reynolds-Zahl von Re<130 sieht man im T-Mikromischer einen asymptotischen 
Abfall der Intensität des Mischens bis IM=0,05 mit zunehmender Reynolds-Zahl. Dieses Verhalten 
entspricht dem molekularen Diffusionsvorgang, bei dem die abfallende Verweilzeit zu einem 
niedrigen Vermischungsgrad führt. Wie bereits in Abbildung 47 gezeigt wurde, führt die 
Anwesenheit oder Insuffizient der radialen Vermischung zur geringen Mischgüte. Im Bereich der 
Reynolds-Zahl 130<Re<850 steigt die Intensität des Mischens trotz der abnehmenden Verweilzeit 

















































Abbildung 60  Abhängigkeit der Intensität des Mischens und des Potenzials für diffusives 
Mischen von der Reynolds-Zahl für drei untersuchte Mikromischer 
Wenn die Reynolds-Zahl im Bereich 130<Re<340 liegt, bleibt die Intensität des Mischens fast 
unverändert. Die Stromlinien zeigen die hydrodynamischen wirbelartigen Strukturen (vgl. 
Abbildung 40c), aber sie bilden nur Keime der schwachen Stoffwirbel (vgl. Abbildung 47c). 
Daher kann man sagen, dass die Beschleunigung des Stofftransports aufgrund der konvektiven 
Advektion in diesem Bereich der Reynolds-Zahlen nur noch die Verweilzeitabnahme 
kompensiert. Im zweiten Bereich von 340<Re<850 steigt die Intensität des Mischens wesentlich. 
Die Ursache ist die schnelle Zunahme der Intensität der im Mischkopf auftretenden Wirbel, was 
bereits in Abbildung 40d und Abbildung 47d deutlich erkennbar war. 
Im T-förmigen Mikromischer mit dem rechteckigen Querschnitt sieht der Zusammenhang der 
Mischintensität und der Reynolds-Zahl ganz anders. Der wurde in der Arbeit von Bothe, Stemich 
und Warnecke [112] ermittelt. Solange die Strömung in einem rechteckigen T-Mikromischer bei 
der Reynolds-Zahl bis circa Re<60 streng geschichtet bleibt, nimmt die Mischintensität mit 
zunehmender Reynolds-Zahl ab. Im Bereich von 60<Re<150 steigt die Mischgüte am Auslass des 














































































Potenzial für diffusives Mischen
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Re=146 entspricht, gibt es eine sprunghafte Steigung der Intensität des Mischens von IM=0,02 bis 
IM=0,1. Das entspricht einem Übergang aus dem Vortex- in das Engulfment-Strömungsregime. 
Bei der weiteren Zunahme der Reynolds-Zahl ist eine deutliche Verbesserung der Mischgüte zu 
beobachten. Die Querschnittkonzentrationsprofile sehen dabei ganz anders aus als im T-Mischer 
mit dem Kreisquerschnitt. Es sind nur zwei asymmetrische Wirbel zu beobachten (Abbildung 61). 
Ähnliche Ergebnisse wurden ebenfalls in den Publikationen von Wong, Ward und Wharton [65] 
sowie von Engler [170] dargestellt. 
 
  
Abbildung 61  Querschnittkonzentrationsprofile bei (a) Re=120; (b) Re=140; (c) Re=146; 
(d) Re=153; (e) Re=160 und (f) Re=186 [66] 
Zusammen mit der Mischintensität wurde auch das Potenzial für diffusives Mischen betrachtet 
(Abbildung 60a). Damit kann jegliche Kontaktfläche, bzw. wie schnell der Diffusionsvorgang 
weiterläuft, bewertet werden. Analysiert man den Potenzialverlauf, kann gesagt werden, dass sein 
Wert im Bereich Re<64 bei Φ=1250 m-1 (oder Skala der Segregation Φ-1=0,8 mm) fast 
unverändert bleibt. Das entspricht dem Zustand, bei dem die beiden Strömungen komplett 
segregiert sind (vgl. Abbildung 47b). Im Bereich von 64<Re<420 ist eine deutliche Zunahme des 
Potenzials zu sehen, welches sich im Bereich 420<Re<850 weiter beschleunigt. Die Ursache liegt 
darin, dass die entstehenden wirbelartigen Strukturen die Kontaktfläche zwischen den Stoffen 
wesentlich vergrößern. Je höher die Reynolds-Zahl ist, desto größer ist die Kontaktfläche 
zwischen den Strömungen. 
Es ist auch wichtig zu bemerken, dass das Potenzial für das diffusive Mischen bei der extrem 
kleinen Reynolds-Zahl Re=0,4 sehr kleine Werte annimmt. Aufgrund der niedrigen 
Strömungsgeschwindigkeit läuft die molekulare Diffusion dabei zeitlich lang genug (vgl. 
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Abbildung 47a). Einerseits ist die Intensität des Mischens dabei relativ hoch im Vergleich zu den 
anderen Reynolds-Zahlen, aber zum anderen ist das Potenzial für das diffusive Mischen extrem 
niedrig Φ=773 m-1. Dies könnte damit erklärt werden, dass gemäß dem ersten Fick'schen Gesetz 
die Geschwindigkeit der molekularen Diffusion zum Konzentrationsgradienten proportional ist. 
Wenn es keine zusätzliche radiale Vermischung gibt, nimmt der Wert des Gradienten mit dem 
Vermischungsdurchlauf immer ab. Aus diesem Grund verzögert sich die Diffusion, was zu den 
niedrigen Werten des Potenzials für diffusives Mischen führt. Ähnliches Verhalten ist ebenfalls 
bei der niedrigen Reynolds-Zahl Re=0,4 im Y-förmigen und MS-Mikromischer zu sehen. 
In Abbildung 60b sind die Abhängigkeiten von der Intensität des Mischens und des Potenzials für 
das diffusive Mischen im Y-Mikromischer dargestellt. Die Verläufe der Funktionen sehen ähnlich 
wie die im T-Mikromischer aus, aber der Übergang zwischen Stratified- und Vortex-Strömung 
liegt außerhalb des modellierten Bereichs der Reynolds-Zahlen. Da die Stärke der im Y-Mischer 
auftretenden Wirbel viel niedriger ist, wie es schon im vorherigen Abschnitt gezeigt wurde, gibt 
es keine deutlich sichtbare Steigung der Intensität des Mischens. Auf der anderen Seite kann man 
zusammen mit zunehmender Reynolds-Zahl ein Wachstum des Potenzials für diffusives Mischen 
beobachten, was einer allmählichen Erhöhung der Kontaktfläche aufgrund der radialen 
Vermischung entspricht. 
Abbildung 60c stellt die untersuchenden Abhängigkeiten im MS-Mikromischer dar. Die Verläufe 
der Intensität und des Potenzials unterscheiden sich aber wesentlich von den Verläufen in den T- 
und Y-förmigen Mischern. Da die Wirbel im MS-Mischer beginnen, sich bei den niedrigeren 
Reynolds-Zahlen zu bilden, beobachtet man die Zunahme der Intensität des Mischens schon ab 
Reynolds-Zahl Re>25. Steigt die Reynolds-Zahl, ist eine sprunghafte Erhöhung der Mischgüte zu 
beobachten, die ihr erstes Maximum bei Re=212 erreicht. Bei der Reynolds-Zahl Re=300 tritt 
eine anormale Senkung auf, die später ausführlich diskutiert wird. Danach steigt die Funktion 
weiter, bis sie ein Plateau bzw. Homogenität erreicht. Selbstverständlich nimmt das Potenzial für 
das diffusive Mischen erst dann ab, wenn die Strömung eine nahend zur Homogenität 
Vermischung besitzt. Dieses Verhalten ist bei Reynolds-Zahlen Re>300 gut erkennbar, wenn das 
Potenzial drastisch sinkt. 
Die weitere wichtige Kenngröße für die Bewertung der Vermischung ist die Zeitskala der 
Diffusion. Man braucht diese weiter für Berechnungen der Damköhler-Zahl zweiter Ordnung. Die 
niedrigen Werte der Zeitskala der Diffusion entsprechen einer schnelleren Vermischung. Die 
Evolution dieser Zeitskala im T-Mischer wird bei verschiedenen Werten der Reynolds-Zahlen in 
Abbildung 62 gezeigt. 
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Abbildung 62  Verlauf der Zeitskala der Diffusion im T-Mikromischer, den Mischkanal 
entlang 
Bei der geschichteten Strömung (Re=4,2 und Re=42) steigt die Zeitskala der Diffusion linear 
entlang des Mischkanals an. Bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 ist die Verweilzeit 𝜏௛=5,92 s dafür 
ausreichend, dass man eine sichtbare Steigung der Zeitskala der Diffusion beobachtet. Wenn die 
Reynolds-Zahl Re=42 ist, wächst die Zeitskala der Diffusion ebenfalls, aber vernachlässigbar 
langsam aufgrund der niedrigen Verweilzeit 𝜏௛=0,59 s. Dieser Effekt, bei dem die Zeitskala der 
Diffusion während des Vermischungsvorgangs allmählich steigt, ist sehr wichtig für das 
Verständnis des Vermischungsvorgangs den Mischkanal entlang und tritt ebenfalls in den Y-
förmigen und MS-Mikromischern auf. Er ist mit der Diffusionsverlangsamung verbunden. Der 
Mischvorgang hängt durch die molekulare Diffusion vom Wert des Konzentrationsgradienten an 
der Grenze zwischen den Stoffen ab. Nach einer Weile verschwimmt das Konzentrationsfeld 
infolge der molekularen Diffusion an der Grenzfläche, was zur Wertabnahme des 
Konzentrationsgradienten führt. Aus diesem Grund ist eine Verlangsamung der weiteren 
molekularen Diffusion zu beobachten. Die Verlangsamungsrate hängt dabei sowohl von der 
Verweilzeit, als auch von der Kontaktfläche ab. 
Bei den Vortex-Strömungen (Re=424 und Re=849) gibt es eine extrem starke Abnahme der 
Zeitskala der Diffusion bis 𝜏஽=100 s, die aufgrund der radialen Vermischung mit den Wirbeln 
ganz am Anfang des Mischkanals auftrifft. Bei der Reynolds-Zahl Re=424 ist die Wirbelstärke 
relativ niedrig und die Wirbel dämpfen sich bis x=7 mm ab, wenn die Zeitskala der Diffusion den 
restlichen Teil des Mischkanals entlang steigt. Im Fall des hohen Wertes der Reynolds-Zahl bei 
Re=849 ist die Stärke der Wirbel so hoch, dass es eine zusätzliche scharfe Abnahme der Zeitskala 
der Diffusion bis 𝜏஽=45 s im Reaktorabschnitt von x=3,5 mm bis x=15 mm gibt. Ursache hierfür 
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Der Verlauf der Zeitskala der Diffusion den Mischkanal entlang ist bei verschiedenen Werten der 
Reynolds-Zahl im Y-Mischer in Abbildung 63 dargestellt. Bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 und 
Re=42 gleichen sich die Verläufe komplett denen im T-Mischer, weil die Hydrodynamik 
vollständig analog ist. Das Wachstum der Reynolds-Zahl bis Re=424 führt zu einem Abfall der 
Zeitskala der Diffusion bis 𝜏஽=116 s aufgrund der sich bildenden wirbelartigen Strukturen. Das 
wirbelreiche Gebiet befindet sich bis x=7 mm. Danach kommt es zu einer Zunahme. Bei der 
Reynolds-Zahl Re=849 ist die Länge der Wirbel wesentlich größer und die Steigerung der 
Zeitskala der Diffusion findet bei der x-Position ab x=17 mm statt. Dabei ist der minimale Wert 
der Zeitskala gleich 𝜏஽=100 s. Vergleicht man den T- und Y-Mischer, kann gesagt werden, dass 
der T-Mischer (𝜏஽=45 s bei Re=849) bei den hohen Reynolds-Zahlen bezüglich der Vermischung 
viel effizienter als der Y-Mischer (𝜏஽=100 s bei Re=849) ist. 
 
Abbildung 63  Verlauf der Zeitskala der Diffusion im Y-Mikromischer, den Mischkanal 
entlang 
Die Evolution der Zeitskala der Diffusion im MS-Mikromischer ist in Abbildung 64 dargestellt. 
Bei kleinen Reynolds-Zahlen Re=4,2 und Re=42 sind die Verläufe analog wie in den T- und Y-
förmigen Mischern. Der Hauptunterschied liegt wieder im Bereich der Vortex-Strömung. Man 
beobachtet bei großen Reynolds-Zahlen Re=424 und Re=849 eine schnelle Abnahme der 
Zeitskala der Diffusion bis 𝜏஽=30 s in beiden Fällen. Danach folgt eine intensive Steigerung bis 
zu den extrem hohen Werten von 𝜏஽=400 s und 𝜏஽=850 s am Ausgang aus dem Mikromischer. 
Die Ursache dieser extremgroßen Zunahme ist das Erreichen der idealen Vermischung - die 
Intensität des Mischens ist nach der zweiten und dritten Mischzelle, was der x-Position x=6 mm 
und x=9 mm entspricht, bei den Reynolds-Zahlen Re=424 und Re=849 fast IM≈1. Sobald eine 
ideale Vermischung erreicht ist, tritt keine weitere Vermischung auf. Aus diesem Grund sind die 
Werte von 𝜏஽ am Ausgang so groß. Hier ist es wichtig zu bemerken, dass die neue Kontaktfläche 






















unterscheidet sich die Zeitskala der Diffusion im MS-Mikromischer wesentlich von der 
Mischzeit. Für die weiteren Berechnungen der Damköhler-Zahl zweiter Ordnung wird die 
Zeitskala der Diffusion dennoch verwendet. 
 
Abbildung 64  Verlauf der Zeitskala der Diffusion im MS-Mikromischer, den Mischkanal 
entlang 
4.4 Verweilzeituntersuchung 
Die Verweilzeituntersuchungen wurden für alle drei Mikromischer: den T-, Y- und MS-förmigen 
Mikromischer nach der im Abschnitt 3.4 beschriebenen Methode durchgeführt. In Abbildung 65 
sind die zeitlichen Verläufe der querschnittgemittelten Konzentrationen am Einlass 
(Eingangssignal) und am Auslass (Ausgangssignal) des Mischers dargestellt. Das Eingangssignal 
stellt einen Impuls dar, der 5% der gesamten Verweilzeit (ein Zeitschritt der Simulation) dauert 
und auf die maximale Konzentration von 100 mol/m3 normiert ist. Eine CFD-Simulation dauert 
insgesamt acht hydrodynamische Verweilzeiten. Da das Eingangssignal einen fast idealen Dirac-
Impuls demonstriert, ist keine zusätzliche Entfaltung notwendig [159]. 
Neben den Verweilzeitspektren am Eingang und Ausgang wurden auch die 
Verweilzeitverteilungen an den verschiedenen Zwischenstellen analysiert. Deren Positionen 
wurden so gewählt, dass die Volumina zwischen dem Anfang und dieser Stelle in allen drei 
























Abbildung 65  Verweilzeitverteilung des Eingangs- und Ausgangsignals für den MS-
Mikromischer bei Re=849 
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T-förmiger Mikromischer 
Die dimensionslosen Verweilzeitverteilungen des T-Mikromischers bei verschiedenen Reynolds-
Zahlen sind in Abbildung 67 dargestellt. 
 
Abbildung 67  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im T-Mikromischer 
Es ist deutlich zu sehen, dass sich die Funktionsmaxima je nach Reynolds-Zahl an verschiedenen 
Stellen befinden. Das Maximum der Dichtefunktion bei der Reynolds-Zahl Re=21 liegt bei θ=0,6. 
Die Funktion sieht asymmetrisch aus und man kann sogar an der Schulter rechts einen sekundären 
Peak bei θ=0,8 erkennen. Außerdem ist ein langes Nachlaufen zu beobachten. Dieser Verlauf ist 
für den T-Mikromischer wesenseigen [171, 172]. Die Funktionen für die größeren Reynolds-
Zahlen sind symmetrischer und deutlich schmaler, als bei Re=21. 
 
Abbildung 68  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im T-Mikromischer bei Re=21 für 
verschiedene Querschnitte 
Wie bereits beschrieben wurde, wurden die Verweilzeitverteilungen an definierten Stellen des T-
Mikromischers ermittelt (Abbildung 68). Direkt hinter der Umlenkung (Plane 1) ist die Bildung 
eines wesentlichen Nachlaufens zu beobachten. Außerdem sieht man zum Zeitpunkt θ=1,1 einen 
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Fluidelemente, wenn diese durch die Umlenkung im Mischkopf fließen. Beim Fließen im Inlet-
Kanal nimmt die Stoffvorderflanke die Form einer Parabel an (Abbildung 69, links). Es führt 
dazu, dass die Fluidschichten an den Wänden, an denen die Geschwindigkeit wesentlich niedriger 
ist, mehr Zeit für den Durchlauf durch dem Mischkopf brauchen. Deshalb hat diese Verszögerung 
den zweiten Peak zur Folge. Die Strömung in der Mitte des Mischkanals fließt dagegen viel 
schneller und bildet den ersten größten Peak (Abbildung 69, rechts). Beim weiteren Fließen der 
Strömung durch den geraden Mischkanal wird der Verweilzeitpeak allmählich enger. Dabei wird 
die Vorderlinie steiler. Wenn der Kanal lang genug wäre, wäre eine vertikale Steigerung zum 
Zeitpunkt θ=0,5 zu erwarten, wie bei der voll ausgebildeten laminaren Strömung [171, 172]. 
 
Abbildung 69  Parabelförmige Front der Fluidelemente im Mischkopfbereich des T-
Mikromischers bei Re=21 während des Fließens durch den Inlet-Kanal: bei t=0,1 s (links) und 
bei t=0,4 s (rechts) 
 
Abbildung 70  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im T-Mikromischer bei Re=849 für 
verschiedene Querschnitte 
Im Bereich der Vortex-Strömung bei den Reynolds-Zahlen Re=212 und Re=849 ist eine 
Verschiebung der Verweilzeitkurven nach rechts in Richtung längerer Zeiten zu beobachten. 
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sich die Form der Verweilzeitverteilung beim Fließen entlang des Mischkanals wesentlich ändert 
(Abbildung 70). Obwohl die Verweilzeitkurve nach dem Mischkopf (Plane 1) gleich der bei 
niedrigen Reynolds-Zahlen, sieht man eine signifikante Verengung des Peaks in nachfolgenden 
Querschnitten. Die Ursache ist die intensive radiale Vermischung, bei der die Konzentration in 
der radialen Richtung schnell ausgleicht. 
Die Werte der mittleren Verweilzeit, der hydrodynamischen Verweilzeit und ihres Verhältnisses 
sind in Tabelle 1 zu sehen. Eine wesentliche Differenz zwischen diesen kann mit der Umlenkung 
im Mischkopf erklärt werden [173]. 
Tabelle 1  Verhältnis zwischen den mittleren Verweilzeiten und den Raumzeiten im T-
Mikromischer 
Re 𝑡̅ 𝜏௛  𝑡̅/𝜏௛ 
21 2,427 1,630 1,49 
212 0,239 0,163 1,47 
849 0,054 0,041 1,32 
 
Y-förmiger Mikromischer 
Die dimensionslose Verweilzeitverteilung im Y-Mikromischer ist in Abbildung 71 dargestellt. 
Anzumerken ist, dass ihre Formen denen im T-Mikromischer bei der Stratified-Strömung ähneln. 
Allerdings sind Verteilungen in Richtung der niedrigen Werten von θ wesentlich verschoben. 
 
Abbildung 71  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im Y-Mikromischer 
Die niedrigere Intensität der radialen Vermischung führt dazu, dass die Höhe des Peaks im Y-
Mikromischer geringer ist als im T-Mikromischer. Darüber hinaus ist keine weitere wesentliche 
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Abbildung 72  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im Y- Mikromischer bei Re=212 für 
verschiedene Querschnitte 
Die mittleren Verweilzeiten und die Raumzeiten bei den verschiedenen Reynolds-Zahlen im Y-
Mikromischer sind in Tabelle 2 aufgelistet. Es ist wichtig zu bemerken, dass die Abweichung der 
mittleren Verweilzeit von der Raumzeit bei der Reynolds-Zahl Re=21 ebenfalls wie im T-
Mikromischer groß genug ist. Mit zunehmender Reynolds-Zahl nimmt diese Abweichung aber ab 
und bei der Reynolds-Zahl Re=212 ist das Verhältnis 𝑡̅/𝜏௛ fast gleich Eins. Die weitere Erhöhung 
der Reynolds-Zahl hat wieder eine Abweichung der mittleren Verweilzeit von der Raumzeit zur 
Folge. 
Tabelle 2  Verhältnis zwischen den mittleren Verweilzeiten und den Raumzeiten im Y-
Mikromischer 
Re 𝑡̅ 𝜏௛  𝑡̅/𝜏௛ 
21 2,471 1,646 1,50 
212 0,166 0,165 1,01 
849 0,055 0,041 1,36 
 
MS-Mikroreaktor 
Die dimensionslosen Verweilzeitverteilungen im MS-Mikromischer sind in Abbildung 73 zu 
sehen. Bei der niedrigen Reynolds-Zahl Re<42, bei der die geschichtete Strömung auftritt, sieht 
man einen analogen Verlauf wie in den T- und Y-Mikromischern. Im Bereich der Wirbelströmung 
Re>42 ändert sich die Form des Verweilzeitpeaks wesentlich. Die Peaks werden enger und 
verschieben sich in Richtung der höheren Werte dimensionsloser Zeit. Darüber hinaus baut sich 





















Abbildung 73  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im MS-Mikromischer 
In Abbildung 74 ist die Verweilzeitverteilung an den verschiedenen Querschnittflächen bei 
Re=849 dargestellt. Bei dem Durchfluss der Strömung durch die Mischzelle ist eine allmähliche 
Verschiebung des Peaks nach links in Richtung geringerer Zeit und eine Veränderung des 
Nachlaufs zu beobachten. 
 
Abbildung 74  Dimensionslose Verweilzeitverteilung im MS-Mikromischer bei Re=849 für 
verschiedene Querschnitte 
Das Konzentrationsfeld im Längsquerschnitt zum Zeitpunkt θ=1,75 ist in Abbildung 75 zu sehen. 
Es ist gut erkennbar, dass die Fluidelemente, die in die Totwassergebiete hineingekommen sind, 
für eine Weile darin verbleiben. Hinsichtlich der Hydrodynamik sind diese Totwassergebiete im 
Abschnitt 2.2.3 beschrieben. Außerdem lässt sich feststellen, dass die Verweilzeitverteilung ohne 
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intensive radiale Vermischung, die zusammen mit dem laminaren Geschwindigkeitsprofil zur 
Gauß-Verteilung führen kann [173]. 
 
Abbildung 75 – Konzentrationsverteilung auf der Symmetrieebene bei Re=849 und θ=1,2 
Die mittleren Verweilzeiten und Raumzeiten im MS-Mikromischer sind in Tabelle 3 dargestellt. 
Wie in den T- und Y-förmigen Mikromischern nimmt das Verhältnis 𝑡̅/𝜏௛ die Werte wesentlich 
größer Eins an. Die Fluidelemente fließen hauptsächlich auf solchen Trajektorien, welche die 
längeren Verweilzeiten ergeben. Im Fall der Vortex-Strömung, bei der die chaotische Advektion 
zu einer sehr schnellen Vermischung in der radialen Richtung führt, verteilen sich die 
Fluidelemente gleichmäßig. Dies hat Werte von 𝑡̅/𝜏௛ fast gleich Eins zur Folge. 
Tabelle 3  Verhältnis zwischen den mittleren Verweilzeiten und den Raumzeiten im MS-
Mikromischer 
Re 𝑡̅ 𝜏௛  𝑡̅/𝜏௛ 
21 2,335 1,608 1,452 
42 1,223 0,804 1,521 
212 0,177 0,161 1,101 
424 0,087 0,080 1,076 
849 0,043 0,040 1,065 
 
Für eine detaillierte Übersicht der Verweilzeitverteilung kommen die statistischen Momente zur 
Anwendung. Die Werte der dimensionslosen Varianzen und Schiefe sind in Tabelle 4 aufgelistet. 
Wenn man die Mikromischer miteinander vergleicht, kann man feststellen, dass die Varianz und 
die Schiefe in allen drei Mikromischern ähnliche Werte bei der niedrigen Reynolds-Zahl von 
Re=21 annehmen. Mit zunehmender Reynolds-Zahl im Bereich der Stratified-Strömung 
beobachtet man eine drastische Steigerung der Varianz. Das kann damit erklärt werden, dass die 
Verweilzeit mit zunehmender Reynolds-Zahl abnimmt. Dabei läuft die molekulare Diffusion nur 
eine kurze Zeitspanne ab, was niedrige Mischgüte in der radialen Richtung zur Folge hat. Im Fall 
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der Vortex-Strömung ist die Abnahme der Varianz mit zunehmender Reynolds-Zahl zu 
beobachten. Die chaotische Advektion führt zur wesentlichen Intensivierung der radialen 
Vermischung und die Fluidelemente verteilen sich in der radialen Richtung gleichmäßig. Aus 
diesem Grund wird die Verteilung enger, da die Fluidelemente den Mikromischer fast gleichzeitig 
verlassen. Außerdem kann eine stetige Abnahme der Verweilzeitverteilungsasymmetrie 
beobachtet werden. 
Tabelle 4  Übersicht der statischen Momente 
Reynoldszahl Varianz Schiefe 
T-Mikromischer 
21 0,57 5,123 
212 0,71 0,052 
849 0,54 0,002 
Y-Mikromischer 
21 0,57 5,299 
212 0,94 0,027 
849 0,57 0,003 
MS-Mikromischer 
21 0,57 4,739 
42 0,70 1,367 
212 0,40 0,025 
424 0,46 0,006 
849 0,37 0,001 
 
Über analoges Verhalten der Verweilzeitverteilung wurde von Bošković et al. [174] berichtet. Es 
wurde ebenfalls eine Zunahme im Bereich der geschichteten Strömung mit einer nachfolgenden 
scharfen Senkung bei der Wirbelströmung der Varianz in einigen Mikromischern mit der 
chaotischen Advektion beobachtet. Eine signifikante Abweichung der Raumzeit von der mittleren 
Verweilzeit wurde jedoch nicht festgestellt. 
Für eine weitere Untersuchung der Verweilzeitverteilungen ist die Modellierung zu empfehlen 
[173]. Man kann damit die Verteilungen verschiedener Mikromischer qualitativ sowie quantitativ 
analysieren. Als geeignete Modelle lassen sich das eindimensionale Dispersionsmodell [173], 
eine Reihe von empirischen Modellen nach Ham und Platzer [175] sowie das PDE-Modell [176] 
vorschlagen. In der Arbeit von Lojewski [32] wurde jedoch gezeigt, dass die Modellierung der 
Verweilzeitverteilungen in verschiedenen Mikromischern unterschiedliche Modelle je nach 
Strömungsregime benötigen kann. 
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4.5 Druckverlustmodellierung 
Das im Abschnitt 3.5 dargestellte Modell für die Beschreibung des Druckverlustes stimmt mit den 
CFD-Ergebnissen aller Mikromischer gut überein. Der Korrelationskoeffizient ist dabei größer 
als 0,999. Das Modell besteht aus zwei Operanden. Der erste Term beinhaltet die 
Rohrreibungszahl λ=Cf/Re und stellt den Wandreibungswiderstand dar, der von der 
Geschwindigkeit linear abhängt. Der zweite Term umfasst den Beiwert ω, der die chaotische 
Advektion darstellt, und hängt von der Geschwindigkeit quadratisch ab. Die Werte von λ und ω 
nach der Optimierung sind in Tabelle 5 dargestellt. Dabei wird nur der Druckabfall in dem 
Mischkanal (einschl. 0,5 mm Mischkopf) eines Mischers ohne Berücksichtigung der Inlet-Kanäle 
betrachtet. 
Tabelle 5  Optimierte Parameter des Druckverlustmodells und Korrelationskoeffizienten 
Mikromischer Cf ω R2 
T-Mikromischer 61,95 0,12 0,9998 
Y-Mikromischer 63,24 0,09 0,9998 
MS-Mikromischer 58,84 0,43 0,9999 
 
Die Werte der Wandreibungskoeffizienten Cf und der Druckverlust aufgrund der Wandreibung 
sind in den T- und Y-förmigen Mikromischern fast gleich. Das ist die Folge einer Ähnlichkeit der 
geometrischen Strukturen der Mischer. Allerdings ist die Wandfläche im Y-Mischer bei den 
gleichen Volumina ein wenig größer, was den höheren Wert der Wandreibungskoeffizienten im 
Y-Mischer ergibt. Es ist auch interessant, dass die beiden Werte der Wandreibungskoeffizienten 
bei 64 liegen, was der Wandreibung bei der voll ausgebildeten laminaren Strömung in einem 
geraden runden Rohr entspricht. Die Ursache der ein wenig niedrigen Werte von 
Wandreibungskoeffizienten in den T- und Y-Mikromischern liegt daran, dass die Fläche der 
Wand pro Volumeneinheit im T-Mikromischer wegen der Umlenkungen kleiner als in einem 
geraden Rohr ist. 
Die Beiwerte der chaotischen Advektion ω unterscheiden sich wesentlich von einem 
Mikromischer zum anderem. Wie im Abschnitt 2.2.3 gezeigt wurde, hat der Y-Mikromischer die 
Wirbel niedrigster Intensität. Dies ergibt den minimalsten Wert von ω=0,09. Im Fall des T-
Mischers ist der Beiwert der chaotischen Advektion circa 25% größer und liegt bei ω=0,12. Die 
Ursache dafür ist, dass die Strömung aufgrund der scharfen Krümmung im T-förmigen Mischkopf 
mehr Energie braucht, um die Richtung zu ändern. Es ist aber wichtig zu bemerken, dass der 
Beitrag der chaotischen Advektion nur dann signifikant ist, wenn die Reynolds-Zahl größer als 
Re>60 ist. Andernfalls überschreitet er 10% des gesamten Druckverlusts nicht. Zusammen mit 
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der Erhöhung der Reynolds-Zahl steigt der Druckverlust aufgrund der Wirbel quadratisch an, der 
Beitrag der Wandreibung wächst dabei nur linear. Aus diesem Grund wird der Druckverlust 
aufgrund der Wirbel bei der Reynolds-Zahl ab Re>550 höher als der Druckverlust aufgrund der 
Wandreibung. Im Fall des Y-förmigen Mischkopfes fangen die Wirbel bei der Reynolds-Zahl ab 




Abbildung 76 – Abhängigkeit des Druckabfalls von der Reynolds-Zahl im T-Mikromischer 
























































Die Wandfläche des MS-Mikromischers ist aufgrund der komplizierten Geometrie der Mischzelle 
kleiner. Der Wandreibungskoeffizient ist daher auch kleiner und liegt bei Cf=58,84. Wenn man 
noch die kürzere Länge des Mischkanals und die größere gemittelte Querschnittsfläche 
berücksichtigt, ist der Druckverlust aufgrund der Wandreibung ungefähr zwei Mal kleiner als im 
T- oder Y-Mischer gleichen Volumens. Auf der anderen Seite nimmt der Beiwert der chaotischen 
Advektion den höchsten Wert ω=0,43 an. Die Strömung soll ihre Stromrichtung zwei Mal in jeder 
Mischzelle ändern. Dabei bilden sich die Wirbel höherer Intensität, deswegen dissipiert sich viel 
mehr Energie in den Mischzellen als in einem geraden Kanal wie im Y-Mischer. 
Vergleicht man die Abhängigkeit des Druckverlustes von der Reynolds-Zahl in verschiedenen 
Mikromischern (Abbildung 76), ist die Position des Schnittpunkts der Linien der Wandreibungs- 
und Advektionsterme von großer Bedeutung. Diese Positionen charakterisieren, ab welchem 
Reynolds-Zahl-Wert die Strömung mehr auf den chaotischen Wirbel als auf die Wandreibung 
Energie aufwendet. In den T- und Y-Mikromischern sind diese Werte Re=500 und Re=700 
entsprechend, was aufgrund der im Y-Mischer niedrigeren Intensität der Wirbel plausibel ist. Im 
MS-Mikromischer, wo die Wirbel viel intensiver sind, liegt die Position des Schnittpunktes am 
viel kleineren Reynolds-Zahl-Wert von Re=150. Bereits bei der Reynolds-Zahl Re=850 beträgt 
der Anteil der aufgrund der Wandreibung dissipierten Energie nur 13% der gesamten im MS-
Mischer dissipierten Energie. Die anderen 87% der Strömungsenergie werden für die chaotische 
Advektion aufgewendet. 
In der Literatur tritt die Druckverlustmodellierung in der mikrostrukturierten Technik sehr selten 
auf. Holvey et al. [95] analysierten mit dem gleichen Zwei-Komponenten-Modell den Druckabfall 
in den Mikromischern mit verschiedenen Strukturen, vor allem in dem Tangential- und SZ-
förmigen Mikromischer. Obwohl sie kleinere Dimensionen als die in dieser Arbeit betrachteten 
Mikromischer besitzen, nimmt der Advektionsterm im Tangential-Mikromischer ähnliche Werte 
von ω=0,04 bis ω=0,77 je nach Länge und innerem Durchmesser des Mischkanals an. Im 
Mikromischer mit den SZ-förmigen Mischzellen ist der Beiwert ω≈0,32 unabhängig von den 
Dimensionen des Mischers. Der Reibungsterm hat ganz andere Werte, die sich vom MS-
Mikromischer unterscheiden (Cf=49,3 bis Cf=90,9), weil die Kanäle den rechteckig-förmigen 
Querschnitt haben. Allerdings stimmen die in [95] erhaltenen Werte der Rohrreibungszahl mit 
denen nach der von Kockmann vorgeschlagenen Methode [7] berechneten Werten überein. 
Hervorzuheben ist, dass von Holvey et al. [95] dem Bereich der Reynolds-Zahlen bis Re=4079 
untersuchten, wobei das verwendete Modell den gesamten Bereich mit hoher Genauigkeit 
abbildete. Daher kann man davon ausgehen, dass die in der vorliegenden Arbeit berechneten 
Reibungs- und Advektionsbeiwerte in einem erweiterten Bereich der Reynolds-Zahlen anwendbar 
sein können.  
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4.6 Charakterisierung der chemischen Leistung irreversibler 
Reaktion zweiter Ordnung 
In diesem Unterkapitel wird eine irreversible Testreaktion zweiter Ordnung untersucht: 
 A ൅ B ௞→ P. (62) 
Dabei steht die Charakterisierung der chemischen Leistung in verschiedenen Mikroreaktoren 
unter Berücksichtigung von Stofftransportvorgang bei variierter Reaktionsgeschwindigkeit sowie 
Reynolds- und Schmidt-Zahl im Vordergrund. 
 Effekt der Reaktionsgeschwindigkeit 
Bevor die Analyse der Ergebnisse von CFD-Simulation in den Mikroreaktoren diskutiert wird, 
soll hier der Einfluss der Reaktionsgeschwindigkeit auf den Verlauf der chemischen Reaktion 
theoretisch betrachtet werden. Dafür ist der Einsatz der dimensionslosen Damköhler-Zahlen erster 
und zweiter Ordnung sinnvoll. Die Damköhler-Zahl erster Ordnung bewertet die 
Makrovermischung und wird als Quotient der Zeitskala der chemischen Reaktion und der 
Zeitskala der Makrovermischung (hydrodynamischer Verweilzeit) dargestellt: 
 Da୍ ൌ 𝜏௛𝜏ோ. (63) 
Die Damköhler-Zahl erster Ordnung zeigt, wie vollständig eine chemische Reaktion in einer 
angegebenen Zeitskala 𝜏ோ in der vorgegebenen Verweilzeit 𝜏௛ durchgeführt werden kann. Wenn 
die Verweilzeit für die vollständige chemische Umsetzung ausreichend ist (Da୍ ≫ 1), kann der 
Umsatz im Idealfall 100% erreichen. Umgekehrt, bei Da୍ ≪ 1 kann die chemische Umwandlung 
der Edukte auf keinen Fall den Umsatz von 100% erreichen, weil die Verweilzeit viel kürzer ist, 
als erforderlich. Wenn es sich um einen Durchflussreaktor handelt, charakterisiert die Damköhler-
Zahl erster Ordnung den konvektiven Stofftransport den Mischkanal entlang. 
Die Damköhler-Zahl zweiter Ordnung kann aus dem Verhältnis der Reaktionszeitskala zur 
Mikrovermischung-Zeitskala berechnet werden: 
 Da୍୍ ൌ 𝜏஽𝜏ோ. (64) 
Die Zeitskala der Mikrovermischung bzw. die Zeitskala der Diffusion beschreibt, wie schnell die 
radiale Vermischung aufgrund der molekularen Diffusion und die chaotische Advektion sind. 
Wenn die radiale Vermischung viel langsamer ist als die Zeitskala der Reaktion (Da୍୍ ≫ 1), wird 
die chemische Umsetzung durch den Transportvorgang beschränkt (transportlimitierte Reaktion). 
Umgekehrt, wenn Da୍୍ ≪ 1 ist, läuft der Stofftransportvorgang in der radialen Richtung viel 
schneller als die Reaktion ab. In diesem Fall ist die chemische Reaktion durch die chemische 
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Mikrokinetik limitiert. Somit beschreibt die Damköhler-Zahl zweiter Ordnung den 
Vermischungsvorgang in der radialen Richtung. 
Zusammenfasend kann man sagen, dass die Zeitskala der Reaktion einen Einfluss auf die Werte 
beider Damköhler-Zahlen ausübt. Wenn eine chemische Reaktion schneller verläuft bzw. die 
Zeitskala der Reaktion abnimmt, dann nehmen beide, die Damköhler-Zahl erster Ordnung sowie 
zweiter Ordnung, parallel zu. Während eine Steigung der Damköhler-Zahl erster Ordnung eine 
größere chemische Leistung bei der gleichen Verweilzeit mit sich bringt, hat eine Zunahme der 
Damköhler-Zahl zweiter Ordnung eine negative Auswirkung aufgrund des mangelhafteren 
Stofftransports in der radialen Richtung. Mit anderen Worten kann der Einfluss der 
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante auf den Umsatz und die Ausbeute komplex oder sogar 
gegenläufig sein. Für eine bessere chemische Leistung sollte die Damköhler-Zahl erster Ordnung 
Da୍ ൒ 1 und die Damköhler-Zahl zweiter Ordnung Da୍୍ ≪ 1 sein. Die vorhandene Verweilzeit 
sollte länger als eine für die chemische Reaktion benötige Zeit und die Zeitskala der radialen 
Vermischung viel kürzer als die Zeitskala der Reaktion sein. Dieses Verhalten wird detailliert in 
der Arbeit von Danckwerts [26] beschrieben. 
Für die Analyse des Einflusses der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (RGK) auf die 
chemische Umwandlung wurde deren Wert von 0,01 bis 1.000.000 L/(molꞏs) variiert. Die 
Anfangskonzentrationen beider Edukte lagen bei 100 mol/m3. Die Simulationen wurden sowohl 
für die Stratified-Strömung mit den Reynolds-Zahlen Re=4,2 und Re=42 als auch für die Vortex-
Strömung mit den Reynolds-Zahlen Re=424 und Re=849 durchgeführt. Die Diffusionskonstante 
aller Spezies wurde mit D=1ꞏ10-9 m/s2 angenommen. 
Nicht für alle Mikroreaktoren und nicht bei allen Reynolds-Zahlen ist es möglich, die Simulation 
mit der RGK von k>10.000 L/(molꞏs) durchzuführen, da es die numerischen Beschränkungen 
beim Lösen des Quellterms gibt. Für die Berechnung des Quellterms wird das Laminar-Finite-
Rate-Modell in ANSYS CFX eingesetzt. Es ist aber bekannt, dass das numerische Lösen des 
Quellterms zu einem Stiff-Problem führen kann, wenn die Zeitskala der Reaktion viel kleiner ist 
als die Zeitskala der Diffusion und Konvektion [177]. Das Problem der Modellierung der quasi-
instanten Reaktion wird auch in der Arbeit von Bothe, Lojewski und Warnecke [178] untersucht. 
Die vorgeschlagene Lösung dieses Problems ist aber nur für ANSYS Fluent anwendbar. Aus 
diesem Grund wird die CFD-Modellierung bis zu den höchstmöglichen Werten der RGK 
durchgeführt. 
Da sich die Verweilzeiten bei den verschiedenen Reynolds-Zahlen unterscheiden, wurde neben 
dem Umsatz auch die Ausbeute des Produkts berechnet. Um den Einfluss der 
Stoffkonzentrationen auf den Stofftransport und den Reaktionsverlauf im Fall der Testreaktion 
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auszuschließen, wurde für alle Spezies vereinfacht ein Molekulargewicht von 1 kmol/kg 
angenommen. 
Der Umsatz des Eduktes A lässt sich somit berechnen: 
 𝑋୅ ൌ 𝑐୅,଴ െ 𝑐୅𝑐୅,଴ ∙ 100%, (65) 
wo 𝑐୅,଴ die Anfangskonzentration eines Eduktes A und 𝑐୅ die querschnittgemittelte 
Konzentration am Auslass sind. 
Die Ausbeute des Produktes P der Testreaktion kann wie folgt beschrieben werden: 
 𝑌୔ ൌ 𝑐୔𝑐୔,୫ୟ୶ ∙ 100%, (66) 
wo 𝑐୔ die querschnittgemittelte Produktkonzentration am Auslass und 𝑐୔,୫ୟ୶ die maximal 
mögliche Konzentration des Produkts bezüglich der Verweilzeit darstellen. Da die molaren 
Stoffmengen aller Spezies gleich sind, ist die Menge des erstellten Produktes gleich der Menge 
des umgewandelten Eduktes. Dabei kann die maximal mögliche Produktkonzentration mit Hilfe 
der formalkinetischen Gleichung der äquimolaren Reaktion zweiter Ordnung berechnet werden: 
 𝑐୔,୫ୟ୶ ൌ 𝑐୅,଴ െ 11
𝑐୅,଴ ൅ 𝑘𝜏௛
 (67) 
mit 𝑘 als die RGK und 𝜏௛ für die hydrodynamische Verweilzeit: 
 𝜏௛ ൌ VQ. (68) 
Herein bezeichnen V und Q das Volumen des Mischkanals, wo die Reaktion stattfindet, und den 
totalen Volumenstrom.  
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T-Mikroreaktor 
In Abbildung 77 wird die Anhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der 
RGK im T-Mikroreaktor dargestellt. Generell unterscheidet man drei Reaktionsvorgänge: 
kinetiklimitiert, transportlimitert und kinetik/transportlimitiert. 
 
Abbildung 77  Abhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der RGK im 
T-Mikroreaktor 
Im Fall der niedrigen Werte der RGK ist die chemische Reaktion kinetiklimitiert. Für diesen 
Reaktionsverlauf sind die niedrigen Werte der Damköhler-Zahl zweiter Ordnung (DaII<<1) 
typisch, wenn die Vermischung in der radialen Richtung viel schneller verläuft als die chemische 
Reaktion. Die chemische Umwandlung findet dann nur an der Kontaktfläche der Spezies statt. Da 
die Verweilzeit viel kürzer als die Reaktionszeit (DaII<<1) ist, setzt sich nur eine kleine Menge 
des Eduktes um. Das hat die niedrigen Werte des Umsatzes XA<5% zur Folge. Die Ausbeute 
verhält sich ganz anders, da sie auch die maximal erzielbare Konzentration berücksichtigt (vgl. 
Formel (66)). Wenn die Strömung als geschichtet charakterisiert ist, erfolgt der 
Hauptvermischungsprozess durch die molekulare Diffusion. Obwohl die Verweilzeit für eine 
hohe Mischgüte am Auslass des Mischkanals ausreichend ist, verläuft die Diffusion sehr langsam 
den Mischkanal entlang. Aus diesem Grund ist die Reaktionsgeschwindigkeit am Anfang des 
Mischkanals, wo die Edukte komplett segregiert sind, gleich Null. Danach steigt die 
querschnittgemittelte Reaktionsrate allmählich bis zum Ende des Mischkanals an. 
Im Fall der Wirbelströmung ist die Geschwindigkeit zusammen mit der steigenden Kontaktfläche 
viel höher, weil sich die Wirbel fast blitzartig bilden. Dies führt dazu, dass die 















































Daher sind die Werte der Ausbeute bei der Vortex-Strömung höher als im Fall der Stratified-
Strömung. Schematisch sind diese beiden Verhaltensweisen in Abbildung 78 dargestellt. 
 
Abbildung 78  Schematische Darstellung der Produktbildung in einer Reaktion zweiter 
Ordnung für den Fall der Stratified- (oben) und Vortex- (unten) Strömung 
Die obere Grenze des kinetiklimitierten Regimes ist von Bourne [133] als DaII<<1 im Idealfall 
beschrieben. Allerdings wurde in einer anderen Publikation von Chella und Ottino [129] 
nachgewiesen, dass die Grenze auch bei den höheren Werten der zweiten Damköhler-Zahl 
Da୍୍ ൏  10 liegen kann. Die Ergebnisse der im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten CFD-
Modellierung zeigen, dass diese Grenze im T-Mikroreaktor vom Strömungsverhalten abhängt. Im 
Fall der geschichteten Strömung ist die Reaktion bei DaII<<1 kinetiklimitiert. Bei der 
Wirbelströmung aber bei Da୍୍ ൏ 10 kann die Reaktion ebenfalls kinetisch kontrolliert verlaufen. 
Die weitere Erhöhung der Reaktionsgeschwindigkeit führt zu einem Reaktionsverlauf, bei dem 
die Reaktion durch die Kinetik und den Stofftransport simultan limitiert ist. Die höhere 
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steigt dabei mit zunehmender RGK. Es ist aber viel wichtiger, die Ausbeuteveränderung zu 
verfolgen. Bei allen Reynolds-Zahlen nimmt die Ausbeute ab. Ihre Abnahme kann wie folgt 
erklärt werden. Mit zunehmender RGK steigt die maximal erreichbare Konzentration des 
Produktes am Ausgang des Reaktors in Anlehnung an das Modell der formalen Kinetik. Die 
Reaktionsgeschwindigkeit des betrachteten realen Reaktors ist jedoch durch den 
Transportvorgang bzw. die lokale Konzentration der Edukte an der Kontaktfläche begrenzt. Dies 
führt dazu, dass die Differenz zwischen den tatsächlichen und den höchstmöglichen 
Konzentrationen und ebenfalls die Ausbeute sinken, wie in Abbildung 79 dargestellt ist. 
 
Abbildung 79  Einfluss der RGK auf die tatsächlichen und höchstmöglichen Konzentrationen 
bzw. Ausbeute im T-Mikroreaktor bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 
Des Weiteren zeigt sich, dass die Abnahme der Ausbeute mit zunehmender RGK bei der 
Stratified-Strömung mit circa 5% relativ klein ist. Im Fall der Vortex-Strömung ist diese Abnahme 
hoch viel deutlicher, denn sie beträgt fast 30%. Um die Ursache dieses Effekts zu verstehen, 
werden die Konzentrationsprofile im Querschnitt am Ende des Mischkanals betrachtet. Sie sind 
in Abbildung 80 dargestellt. Wenn die RGK niedrig ist, sodass die Damköhler-Zahl erster 
Ordnung kleiner als Eins ist, werden die Edukte unzureichend umgesetzt. Dann sehen die 
Stoffwirbel so aus, wie es in Abbildung 80 links für die RGK k=0,01 L/(molꞏs) dargestellt ist. 
Hier ist das Konzentrationsfeld des Stoffes A dargestellt, das in der rechten Seite des Mischkanals 
im Unterschuss vorliegt. Je größer die RGK ist, desto mehr Edukte werden durch die Reaktion 
umgewandelt. Dabei dissipieren sich die Stoffwirbel kleiner Längenskalen. Bei der RGK k=100 
L/(molꞏs) sind die Wirbel weniger ausgeprägt und bei RGK k=10.000 L/(molꞏs) sind sie nicht 








































Strömung gibt es keine Wirbel kleinerer Längenskalen, die sich dissipieren könnten. Deshalb ist 
nur eine kleine Abnahme der Ausbeute zu beobachten. 
 
Abbildung 80  Querschnittkonzentrationsprofile eines Eduktes am Ausgang des T-
Mikroreaktors bei der Reynolds-Zahl Re=849 bei verschiedenen RGK: k=0,01 L/(molꞏs) (links), 
k=100 L/(molꞏs) (Mitte) und k=10.000 L/(molꞏs) (rechts) 
Eine Senkung der Ausbeute und eine Steigerung des Umsatzes sind mit zunehmender RGK jedoch 
nicht unendlich kontinuierlich. Sie werden durch den Transportprozess limitiert. Wie bereits in 
dieser Arbeit diskutiert wurde, findet die Reaktion nur an der Kontaktfläche zwischen den 
Edukten statt. Deswegen ist es notwendig, dass die Fluidelemente verschiedener Edukte durch die 
molekulare Diffusion oder/und chaotische Advektion aufeinandertreffen. Dieser 
Transportprozess ist jedoch im Vergleich zur schnellen Reaktion sehr langsam (DaII>>1). Die 
RGK ist dabei so hoch, dass sich die Edukte bereits beim ersten Kontakt fast vollständig blitzartig 
in das Produkt umwandeln. In diesem Fall, hängt der Umsatz bei der transportlimitierten Reaktion 
nicht mehr von der RKG, sondern nur von der Mischgüte der Edukte ab. Die Größe der 
Kontaktfläche zwischen den Edukten bestimmt dabei die maximal erreichbaren Werte des 
Umsatzes. Wie bereits im Abschnitt 4.3 diskutiert wurde, nimmt die Mischgüte ihre höchsten 
Werte entweder bei den höheren Reynolds-Zahlen oder bei den höheren Verweilzeiten an. Das 
analoge Verhalten des Umsatzes ist in Abbildung 77 (links) bei der Transportlimitierung der 
Reaktion zu beobachten  der höchste Umsatz (wie ebenfalls die Intensität des Mischens) liegt 
bei der Reynolds-Zahl Re=4,2. Danach folgt die Abnahme mit zunehmender Reynolds-Zahl bis 
Re<100. Ab Reynolds-Zahl Re>100 findet die chaotische Advektion als der 
Haupttransportprozesse statt, und die Intensität der Wirbel steigt drastisch mit zunehmender 
Reynolds-Zahl an. Darüber hinaus steigt der Umsatz bis auf 20% bei der Reynolds-Zahl Re=849. 
Für eine detaillierte Analyse der Reaktion zweiter Ordnung wird ein theoretischer Reaktor mit 
einer niedrigen Mischgüte betrachtet. In Abbildung 81 (links) sind die Profile von 
Anfangskonzentrationen der Edukte A und B am Einlass des Reaktors, die radiale Position entlang 





Abbildung 81  Konzentrationsprofile am Eingang (links) und Ausgang (rechts) bei einer 
Reaktion zweiter Ordnung mit der kleinen (rechts oben) und großen (rechts unten) RGK sowie 




Abbildung 82  Konzentrationsprofil am Eingang (links) und Ausgang (rechts) bei einer 
Reaktion zweiter Ordnung mit der kleinen (rechts oben) und großen (rechts unten) RGK sowie 
bei einer stärkeren Initialvermischung 
Der relativ niedrige Vermischungsgrad ist die Ursache dafür, dass sich die Reaktion nur im 
kleinen Abschnitt des Reaktors (an der Kontaktfläche) stattfindet, in dem das Produkt der 
Eduktkonzentrationen ungleich Null ist. Wenn die Reaktion langsam verläuft (Abbildung 
81, rechts oben), bildet sich nur wenig Produkt nach einer bestimmten Verweilzeit, die viel kürzer 
als die Zeitskala der Reaktion ist. Dabei ist es wichtig, dass nicht alle Edukte an der Kontaktfläche 
umgewandelt wurden  es gibt immer noch ein Bereich, in dem das Produkt der 
Eduktkonzentrationen ungleich Null ist. Wenn die Reaktion wesentlich schneller ist (Abbildung 
81, rechts unten), setzen sich beide Edukte um. Da es dann keine Reaktorabschnitte mehr mit dem 




























voranschreiten. Der erreichbare Umsatz ist maximal möglich, soweit keine zusätzliche 
Vermischung mehr auftritt. 
 In Abbildung 82 ist der gleiche Fall, aber mit einer höheren initialen Mischgüte, dargestellt. Die 
mittlere Produktkonzentration ist größer bei einer quasi-instanten Reaktion (Abbildung 82, rechts 
unten), da die chemische Reaktion innerhalb eines größeren Gebietes (Kontaktfläche) stattfindet. 
Zusammenfassend bestimmt die Größe der Kontaktfläche die Ausbeute. Die genaue Form der 
Kontaktflächen und ihre Größen in allen untersuchten Mikroreaktoren bei verschiedenen 
Reynolds-Zahlen werden im nächsten Abschnitt im Detail diskutiert. 
 
Y-Mikroreaktor 
Die Abhängigkeiten des Umsatzes und der Ausbeute von der RGK für den Y-Mikroreaktor sind 
in Abbildung 83 dargestellt. 
 
Abbildung 83  Abhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der RGK im 
Y-Mikroreaktor 
Vergleicht man beide Größen mit den analogen Abhängigkeiten im T-Mikroreaktor im Bereich 
der geschichteten Strömung, so stellt man keinen wesentlichen Unterschied fest. Da es im Y-
Mikromischer keine umfangreichen Wirbel, sogar bei den hohen Werten der Reynolds-Zahl 
(Re=424 und Re=849) gibt, beobachtet man ein Absinken des Umsatzes mit zunehmender 
Reynolds-Zahl. Die Ursache der Umsatzabnahme ist wieder die verringerte Verweilzeit bei 
gleichzeitig dominierender Diffusionsvermischung. Die sich bildenden Wirbel schwacher 
Intensität bei Re=424 und Re=849 wurden bereits im Abschnitt 4.2 diskutiert. Allerdings ist nur 
ein geringes Wachstum der Ausbeute bei Reynolds-Zahlen Re=424 und Re=849 im Bereich der 















































verzeichnen. Obwohl die Verweilzeit bei Re=424 10 Mal kleiner als bei Re=42 ist, nimmt die 
Ausbeute im ersten Fall größere Werte an. Eine weitere Steigung der Reynolds-Zahl bis Re=849 
hat eine bessere Ausbeute zur Folge. Dies deutet auf den Übergang zur Vortex-Strömung hin, ab 
wenn die chaotische Advektion mehr Einfluss auf die Vermischung als die molekulare Diffusion 
hat. Diese bei Re=849 erreichte Ausbeute YP=16% ist trotzdem immer noch zu niedrig. Bei den 
höheren Werten der RGK (der transportlimitierte Verlauf der chemischen Reaktion) ist eine 
wesentliche Ausbeuteminderung aufgrund des Verschwindens von Wirbeln kleiner Längenskalen 
und der Glättung der Konzentrationsprofile an der Grenze zwischen den Edukten zu beobachten. 
 
MS-Mikroreaktor 
Die Abhängigkeiten des Umsatzes und der Ausbeute von der RGK im MS-Mikroreaktor sind in 
Abbildung 84 dargestellt. 
  
Abbildung 84  Abhängigkeit des Umsatzes (links) und der Ausbeute (rechts) von der RGK im 
MS-Mikroreaktor 
Wie bei den anderen Mikroreaktoren kann man im MS-Mikroreaktor drei Bereiche beobachten, 
in denen die Reaktion kinetik-, transport- oder kinetik/transportlimitiert ist. Die Ergebnisse der 
CFD-Simulation zeigen, dass die obere Grenze des kinetisch kontrollierten Verlaufs bei DaII=1 
(Re=4,2) und bei DaII=10 (Re=42, Re=424 und Re=849) wie in den T- und Y-Mikroreaktoren 
liegt. Die Werte der Ausbeute beim kinetiklimitierten Verlauf unterscheiden sich im MS-
Mikroreaktor hingegen wesentlich von denen im Y-Mikroreaktor. Bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 
beträgt die Ausbeute im MS-Mikroreaktor 10%, was zwei Mal weniger als im Y-Mikroreaktor 
ist. Das kann damit erklärt werden, dass eine Vergrößerung der Kontaktfläche im Y-Mischer 















































unveränderten Querschnittsform erfolgt. Der Mischkanal des MS-Mikroreaktors besteht aus den 
Mischzellen, deren charakteristische Länge fast doppelt größer als der Durchmesser der Kanäle 
im Y-Mikroreaktor ist. Dies hat eine Verzögerung des Diffusionsvorgangs in den Mischzellen zur 
Folge. Aus diesem Grund erhöht sich die Kontaktfläche zwischen den Edukten im MS-
Mikroreaktor langsamer und bleibt kleiner als im Y-Mikroreaktor (siehe die Intensität des 
Mischens bei Re=4,2 in den Y- und MS-Mikromischern im Abschnitt 4.3). Schematisch ist dieser 
Effekt in Abbildung 85 dargestellt. 
 
 
Abbildung 85  Schematische Darstellung der Kontaktfläche in Y- und MS-Mikroreaktoren bei 
der streng geschichteten Strömung 
Im Fall der kinetischen Kontrolle werden der Umsatz sowie die Ausbeute mit zunehmender 
Reynolds-Zahl im MS-Mikroreaktor im Vergleich zum Y-Mikroreaktor, bei dem die Ausbeute 
bei niedrigen Reynolds-Zahlen die höchsten Werte annimmt, größer. Die Ursache besteht darin, 
dass der Übergang zur Vortex-Strömung im MS-Mikroreaktor bei niedrigeren Reynolds-Zahlen 
als im Y-Mikroreaktor auftritt. Dies erhöht die Kontaktfläche im MS-Mikroreaktor durch die im 
Mischkanal sich bildenden chaotischen Wirbel drastisch. Im Y-Mikroreaktor ist die Intensität der 
Wirbelbildung demgegenüber signifikant niedriger, und die Wirbel haben daher keinen 
wesentlichen Einfluss auf die Kontaktfläche. Aus diesem Grund beträgt die Ausbeute im Y-
Mikroreaktor bei der Reynolds-Zahl Re=849 nur YP=16%, wohingegen die Ausbeute im MS-
Mikroreaktor einen wesentlich höheren Wert von YP=80% erreicht. 
Der andere bedeutende Unterschied ist die Zunahme der Ausbeute bei dem kinetik- und 
transportlimitierten Reaktionsverlauf. Die Ergebnisse der CFD-Modellierung der T- und Y-
Mikroreaktoren ergeben, dass sich die Ausbeute durch die Verlangsamung der chemischen 
Reaktion mit zunehmender RGK vermindert. Die chemische Reaktion hat dabei keine 
Auswirkung auf die Größe der Kontaktfläche bzw. sie bleibt fast konstant, unabhängig von der 
RGK. Im Fall des MS-Mikroreaktors hat man mit einer ganz anderen Stofftransportsituation zu 
tun. Die CFD-Simulationen zeigen, dass sich die Kontaktfläche mit zunehmender RGK im 
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gesamten Bereich der untersuchten Reynolds-Zahlen erhöht. Die Kontaktfläche ist im MS-
Mikromischer anhand des modifizierten Produktes der Eduktkonzentrationen in Abbildung 86 
dargestellt. Eine Vergrößerung der Kontaktfläche ist bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 zu 
beobachten. Diese Steigerung kann durch den wesentlich höheren Einfluss der Damköhler-Zahl 
erster Ordnung auf die Ausbeute in den T- und Y-Mikroreaktoren erklärt werden. Der einzelne 
separatere Einfluss der Damköhler-Zahl zweiter Ordnung wird im Abschnitt 4.6.3 diskutiert. 
 
 
Abbildung 86  Graphisch dargestellte Kontaktfläche im MS-Mikroreaktor bei Re=4,2 mit der 
RGK k=0,1 L/(molꞏs) (oben) und k=10.000 L/(molꞏs) (unten) 
Das nächste bestimmende Regime des Reaktionsvorgangs kann transportlimitiert sein. Die untere 
Grenze liegt im MS-Mikroreaktor bei DaII=10.000, wenn die Reynolds-Zahl Re=4,2, bei 
DaII=100.000, wenn Re=42, und bei DaII=1.000.000, wenn Re=424 und Re=849 sind. Diese 
Werte sind größer als die im Y-Mikroreaktor. Die Ursache kann in der unterschiedlichen Intensität 
liegen, mit der sich die neue Kontaktfläche erzeugen lässt. Im Y-Mikroreaktor bleibt die 
Kontaktfläche fast unverändert, da die molekulare Diffusion ein sehr langsamer Prozess im 
Vergleich zur Raumzeit ist. Deshalb sinkt die Reaktionsgeschwindigkeit den Mischkanal entlang, 
da die Edukte an der Kontaktfläche schon am Anfang des Mischkanals umgesetzt werden. Im Fall 
des MS-Mikroreaktors steigt die Kontaktfläche demgegenüber drastisch, da die chaotische 
Advektion eine stetige Erzeugung der neuen Kontaktfläche befördert. Dies führt dazu, dass mehr 
und mehr neue Edukte aus dem Bereich in der Nähe der Kontaktfläche in die Reaktion involviert 
werden. Daher bleibt die Reaktionsgeschwindigkeit den gesamten Mischkanal entlang ungleich 
Null. Ein ähnlicher Verlauf der Ausbeute ist bei einem Rührreaktor zu beobachten, in dem der 
Rührer kontinuierlich Edukte bis zu ihrer Homogenität vermischt [133]. Die dabei kontinuierlich 
erzeugte Kontaktfläche führt zur Steigerung bis der maximalen Ausbeute von 100%. Im Fall der 
untersuchten MS-Mikromischer erreicht die Intensität des Mischens 86% bei der Reynolds-Zahl 
Re=424 und 96% bei Re=849. 
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Neben der stetigen Steigerung der Ausbeute mit zunehmender RGK kann unter bestimmten 
Bedingungen wenig signifikante Abnahme beobachtet werden. Man kann diese ebenfalls wie in 
den T- und Y-Mikroreaktoren mit dem stattfindenden Abbau der Wirbel der kleineren 
Längenskalen erklären. Da die Größenordnung der Wirbel im MS-Mikroreaktor aber signifikant 
kleiner liegt als im T- oder Y-Mikroreaktor, hat dies einen wesentlichen Rückgang sowohl der 
Ausbeute als auch des Umsatzes in diesem Reaktor zur Folge. Ähnliches wurde in der Arbeit von 
Lojewski [32] berichtet, wo in einem T-Mikroreaktor eine transportlimitierte Reaktion untersucht 
wurde. 
Die Ergebnisse der CFD-Simulation in allen Mikroreaktoren verweisen darauf, dass die 
Übergangswerte der RGK, bei denen die Reaktion ihren Verlauf von kinetik- bis transportlimitiert 
verändert, von der Reynolds-Zahl abhängen. Die Ursache dieses Verhaltens ist die Verringerung 
der hydrodynamischen Verweilzeit mit zunehmender Reynolds-Zahl. Die Raumzeit hat 
seinerseits einen direkten Einfluss auf die Damköhler-Zahl erster Ordnung  je länger die 
Verweilzeit in einem Reaktor ist, desto höher ist die Damköhler-Zahl. Dies bedeutet, dass die 
Zunahme der Reynolds-Zahl den Wert der Damköhler-Zahl erster Ordnung verkleinert. Das hat 
eine Verschiebung der Grenzen zwischen den Reaktionsverläufen in Richtung der höheren Werte 
der RGK zur Folge. Die Werte der Damköhler-Zahlen erster Ordnung sind in Tabelle 6 aufgelistet. 
Tabelle 6  Übersicht der Damköhler-Zahl erster Ordnung in allen untersuchten Mikroreaktoren 
 
Die Damköhler-Zahl variiert von sehr kleinen Werten, bei denen die Reaktion nur langsam 
verläuft, bis zu sehr großen Werten, die auf die schnelle Reaktion hindeuten. Generell zieht eine 
Erhöhung der Damköhler-Zahl erster Ordnung eine Steigerung des Umsatzes und der Ausbeute 
nach sich. Das ist der Grund für die Zunahme des Umsatzes und der Ausbeute in allen 
untersuchten Mikroreaktoren. Diese Zunahme ist besonders gut erkennbar im T-Mikroreaktor bei 
der Reynolds-Zahl Re=4,2 und der RGK k>100 L/(molꞏs) (DaI>30). In manchen Fällen fällt diese 
Umsatz-/Ausbeutesteigerung mit der Abnahme im Bereich der mittleren Werte der Damköhler-
Zahl zweiter Ordnung zusammen, u.z. am Übergang zwischen den Kinetik- und 
RGK 
[L/(molꞏs)] 
Damköhler-Zahl erster Ordnung [s] 
Re=4,2 Re=42 Re=424 Re=849 
0,01 0,002961 0,000296 2,96E-05 1,48E-05 
0,1 0,02961 0,002961 0,000296 0,000148 
1 0,2961 0,02961 0,002961 0,001481 
10 2,961 0,2961 0,02961 0,01481 
100 29,61 2,961 0,2961 0,1481 
1.000 296,1 29,61 2,961 1,481 
10.000 2961 296,1 29,61 14,81 
100.000 29610 2961 296,1 148,1 
1.000.000 296100 29610 2961 1480 
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Transportlimitierungen. Dann sind der Einfluss der Damköhler-Zahl erster Ordnung überdeckt 
und ist kaum erkennbar. 
 Effekt des Strömungsverhaltens 
Der Einfluss der Reynolds-Zahl auf den Verlauf der Reaktion wurde teilweise im vorherigen 
Abschnitt 4.6.1 diskutiert. Das Strömungsverhalten hat einen wesentlichen Einfluss auf den 
Umsatz und die Ausbeute. Im Rahmen dieses Abschnitts wird der Einfluss der Reynolds-Zahl auf 
die chemische Reaktion im Detail untersucht. Da sich die chemische Reaktion bei verschiedenen 
RGK unterschiedlich verhält, werden eine langsame Reaktion mit der RGK k=0,066 L/(molꞏs) 
sowie eine schnelle Reaktion mit der RGK k=10.000 L/(molꞏs) modelliert. Weiter werden die 
Kontaktfläche und ihre Veränderung mit zunehmender Reynolds-Zahl analysiert. 
 
T-Mikroreaktor 
In Abbildung 87 ist die Ausbeute am Ausgang im T-Mikroreaktor dargestellt. Im Bereich der 
kleineren Reynolds-Zahlen, wo die streng geschichtete Strömung vorliegt, ist eine drastische 
Ausbeuteabnahme zu beobachten. Das liegt daran, dass sich die Verweilzeit und die 
Diffusionszeit mit zunehmender Reynolds-Zahl beim gleichen Volumen des Mikroreaktors 
verringern. Dies hat eine Verkleinerung der Kontaktfläche zu Folge. Da die Damköhler-Zahl 
erster Ordnung bei der RGK k=0,066 L/(molꞏs) viel niedriger als Eins ist, haben die Edukt nicht 
genügend Zeit, um vollständig umgesetzt zu werden. Im Fall der RGK k=10.000 L/(molꞏs) nimmt 
die Damköhler-Zahl erster Ordnung die Werte DaI>>1 an. Die Edukte werden dabei vollständig 
umgesetzt, was zu den höheren Werten der Ausbeute führt. Bei der Wirbelströmung erhöht sich 
die Kontaktfläche aufgrund der chaotischen Advektion bzw. Wirbelbildung. Im Endeffekt ergibt 
sich eine wesentliche Ausbeutesteigerung mit zunehmender Reynolds-Zahl im Gebiet der Vortex-
Strömung. 
 


















In Abbildung 88 ist die Kontaktfläche anhand des Produktes von Eduktkonzentrationen 
dargestellt. Mit der blauen Farbe ist das Gebiet gekennzeichnet, wo entweder das erste oder zweite 
Edukt nicht enthalten ist. Die rote Farbe stellt das Gebiet dar, in dem das Produkt der 
Konzentration seinen maximalen Wert annimmt. In solchen Bereichen läuft die Reaktion mit einer 
höchstmöglichen Reaktionsgeschwindigkeit ab. Die Zwischenfarben (hellblau bis orange) zeigen 
Gebiete an, in denen entweder das erste oder das andere Edukt im Unterschuss vorliegt. Die 
Reaktionsgeschwindigkeit in solchen Bereichen ist daher viel langsamer. 
 
Abbildung 88  Einfluss der Reynolds-Zahl auf die Kontaktfläche im T-Mikroreaktor bei 
Re=4,2; Re=42; Re=424; Re=849 (von links nach rechts) 
Wie bereits im Abschnitt 4.2 gezeigt wurde, stellt die Kontaktfläche im Querschnitt bei der 
Stratified-Strömung eine gerade Linie dar. Die Flächendicke wird dabei nur von der molekularen 
Diffusion bestimmt. Die entscheidende Rolle spielen der Diffusionsbeiwert und die Verweilzeit. 
Aus diesem Grund ist die Größe der Kontaktfläche (roter Gebiet) bei der Reynolds-Zahl Re=4,2 
viel größer als bei der Reynolds-Zahl Re=42. Man kann dabei auch einen sehr interessanten Effekt 
beobachten: oben und unten im Querschnitt an den Wänden sind zwei Gebiete sichtbar, in denen 
die Kontaktfläche anormal breit ist. Die Ursache liegt im Auftreten eines laminaren 
Geschwindigkeitsprofils, bei dem sich die Geschwindigkeit an den Wänden zu Null annähert. 
Dies hat eine erheblich längere Verweilzeit an den Kanalwänden im Vergleich zur Kanalmitte zur 
Folge. 
Bei der Vortex-Strömung ist die Form der Kontaktfläche im Querschnitt qualitativ unterschiedlich 
ausgebildet. Das Entstehen der hydrodynamischen Wirbel führt zur Bildung von vier spiralartigen 
Stoffwirbeln. Die Intensität der Wirbel hängt von der Reynolds-Zahl ab. Im Fall der Re=424 ist 
nur Wirbelkerne zu beobachten. Bei der Reynolds-Zahl Re=849 wird die Kontaktfläche aber 
wesentlich größer. Dies führt zu einer deutlichen Beschleunigung der chemischen Umwandlung. 
 
Y-Mikroreaktor 
In Abbildung 89 ist die Ausbeute am Ausgang des Y-Mikromischers dargestellt. Der Einfluss der 
Reynolds-Zahl im Y-Mikroreaktor ist ähnlich wie im T-förmigen Mikroreaktor. Die Werte der 
Ausbeute im Bereich der Reynolds-Zahlen bis Re=42, die zur Stratified-Strömung gehören, 
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decken sich mit den Ergebnissen im T-Mikroreaktor. Wenn die Werte der Reynolds-Zahl im 
Bereich der Vortex-Strömung liegen, stellt man aufgrund der schwachen Intensität der Wirbel nur 
geringes Wachstum der Ausbeute mit zunehmender Reynolds-Zahl bis 16% bei einer schnellen 
Reaktion mit der RGK k=10.000 L/(molꞏs) fest. Im Fall einer langsamen Reaktion ist nur eine 
Ausbeuteabnahme im gesamten Bereich der untersuchten Reynolds-Zahl-Werte zu beobachten. 
 
Abbildung 89  Abhängigkeit der Ausbeute von der Reynolds-Zahl im Y-Mikroreaktor 
In Abbildung 90 ist die Kontaktfläche im Y-Mikroreaktor dargestellt. Bei der geschichteten 
Strömung verhalten sich die T- und Y-förmigen Mikroreaktoren analog, unabhängig vom Winkel 
im Mischkopf. Die Form und Größe der Kontaktfläche sind bei der Reynolds-Zahl Re<42 gleich. 
Eine weitere Erhöhung der Reynolds-Zahl führt dazu, dass sich Wirbel kleiner Längenskalen 
bilden, deren Intensität aber nur gering ist. Insgesamt kann gesagt werden, dass sich die gesamte 
Kontaktfläche mit zunehmender Reynolds-Zahl verringert. 
 
Abbildung 90  Einfluss der Reynolds-Zahl auf die Kontaktfläche im Y-Mikroreaktor bei 
Re=4,2; Re=42; Re=424; Re=849 (von links nach rechts) 
MS-Mikroreaktor 
In Abbildung 91 ist die Ausbeute im MS-Mikroreaktor bei verschiedenen Reynolds-Zahlen 
dargestellt. Im Fall einer langsamen Reaktion mit der RGK k=0,066 L/(molꞏs) nimmt die 
Ausbeute größere Werte als bei einer schnellen Reaktion mit der RGK k=10.000 L/(molꞏs) an. 



















Mikroreaktoren, tritt die Wirbelströmung im MS-Mikroreaktor bereits bei niedrigen Reynold-
Zahlen auf. 
 
Abbildung 91  Abhängigkeit der Ausbeute von der Reynolds-Zahl im MS-Mikroreaktor 
Sogar bei den kleinen Werten der Reynolds-Zahl Re>12 ist eine erkennbare Steigerung der 
Ausbeute zu beobachten. Zusammen mit zunehmender Intensität der Wirbel steigt die Ausbeute 
solange, bis die Homogenität des Reaktionsgemisches erreicht ist. Bei der Reynolds-Zahl Re>297 
nähert sich die Ausbeute asymptotisch einem maximalen Wert. Im Fall einer langsamen Reaktion 
mit der RGK von k=0.066 L/(molꞏs) nimmt die Damköhler-Zahl erster Ordnung kleinere Werte 
als bei der RGK von k=10.000 L/(molꞏs) an, da die Zeitskala der Reaktion proportional von der 
RGK abhängt. Aus diesem Grund ist die Ausbeute bei der schnellen Reaktion größer als im Fall 
der langsamen Reaktion. Ansonsten sind die beiden Verläufe ähnlich und im Wesentlichen 
parallel. 
Eine besonders sprunghafte Steigerung und eine nachstehende Abnahme der Ausbeute bei der 
Reynolds-Zahl Re=127 im Fall einer langsamen Reaktion kann auf der Grundlage des erweiterten 
Reaktionsgeschwindigkeitsprofils erklärt werden. In Abbildung 92 sind die 
Reaktionsgeschwindigkeitsprofile bei Reynolds-Zahlen Re=84, Re=127 und Re=166 miteinander 
verglichen. Da die Reaktion langsam ist, setzt sich nur eine geringe Menge der Edukte um. 
Deshalb verringert sich die Reaktionsgeschwindigkeit entlang des Mischkanals kaum. Aus diesem 
Grund kann man das Reaktionsgeschwindigkeitsfeld für die Beurteilung der Gebietsgröße 
verwenden, wo die Reaktion stattfindet. 
Die Ergebnisse der CFD-Modellierung (schwarz dargestellt) beschreiben das Gebiet mit der 
höchsten Reaktionsgeschwindigkeit. In Bereichen, wo die Farbe weiß bzw. transparent ist, findet 
keine chemische Umwandlung statt. Bei der Reynolds-Zahl Re=84 verläuft die Reaktion 
hauptsächlich nur an einer schmalen Kontaktfläche. In der Rezirkulationszone ist die 
Reaktionsgeschwindigkeit nur gering (hellgraue Farbe). Sie hat einen Wert der Ausbeute von 


















mit höherer Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund der wachsenden Rezirkulationszone drastisch. 
Das verursacht eine erkennbare Steigung der Ausbeute bis auf YP=76%. Eine weitere Steigung 
der Reynolds-Zahl bis Re=166 führt aber zu keiner wesentlichen Veränderung der Kontaktfläche. 
Gleichzeitig nimmt die Verweilzeit proportional zur Zunahme der Reynolds-Zahl ab, was bei 
einer langsamen Reaktion besonders ins Gewicht fällt. Aus diesem Grund haben die Edukte bei 
Re=127 weniger Zeit für die chemische Umsetzung im Vergleich zur Reynolds-Zahl Re=166. Das 
verursacht einen Abfall der Ausbeute bis auf YP=66% bei der Reynolds-Zahl Re=166. Wenn die 
Zeitskala der Reaktion viel kürzer als die Verweilzeit ist (schnelle Reaktion mit der RGK 
k=10.000 L/(molꞏs)), ist die nach der Vermischung verbleibende Restzeit ausreichend für die 
vollständige Umwandlung aller Edukte. Daher wird die Höhe der Ausbeute am Ausgang nur durch 
die Mischgüte begrenzt. Eine allmähliche Steigerung der Ausbeute ist im Bereich Re>127 bei der 
RGK k=10.000 L/(molꞏs) sichtbar. 
 
Abbildung 92  Reaktionsgeschwindigkeitsprofile bei Re=84, Re=127 und Re=166 
In Abbildung 93 ist die Kontaktfläche im MS-Mikroreaktor bei verschiedenen Reynolds-Zahlen 
dargestellt. Im Fall der streng geschichteten Strömung Re=4,2 ist eine ebene Oberfläche zwischen 
den Stoffen in der Mitte des Mischkanals zu beobachten. Ihre Form ist analog zu den T- und Y-
Mikromischern. Allerdings ist ihre Breite wesentlich schmaler als im T- oder Y-Mikromischer. 
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Die Ursache dafür sind die Ausbreitungen in den Mischzellen, wo die charakteristische Länge des 
Kanals wesentlich größer als im geraden Kanal in den T- und Y-Mikromischern ist. Mit 
zunehmender Reynolds-Zahl krümmt sich die Form der Kontaktfläche aufgrund der 
Umlenkungen im Mischkanal des MS-Mischers. Das ist gut erkennbar im Querschnitt bei der 
Reynolds-Zahl Re=42. Im Längsschnitt lässt sich die Bildung von kleineren Rezirkulationszonen 
aufgrund der hydrodynamischen Ablösungen ab der dritten Mischzelle beobachten. Eine weitere 
Erhöhung der Reynolds-Zahl führt dazu, dass die sich im Querschnitt bildenden Wirbel intensiver 
werden. Dabei verändert sich die Form der Kontaktfläche wesentlich und die Größe der 
Kontaktfläche steigt drastisch an. Von großer Bedeutung sind bei den hohen Werten der 
Reynolds-Zahl die Rezirkulationszonen, die sich in den Ablösungsgebieten befinden. Die Stoffe 
sind in solchen Gebieten sehr gut vermischt und die chemische Umwandlung findet hauptsächlich 
darin statt. Die Ergebnisse der Modellierung verweisen auf einen homogen vermischten Zustand 






Abbildung 93  Kontaktfläche im MS-Mikroreaktor im Längsschnitt (links) und im Querschnitt 
nach der ersten Mischzelle (rechts) bei Re=4,2; Re=42; Re=424; Re=849 
 Effekt der Diffusionskonstante 
Die molekulare Diffusion spielt eine wesentliche Rolle bezüglich des Stofftransports. Ihr Einfluss 
hängt aber vom Strömungsverhalten ab. In diesem Abschnitt wird die Auswirkung der 
Diffusionskonstante auf die Ausbeute bei der Stratified- und Vortex-Strömung in allen drei 
134 
Mikroreaktoren untersucht. Als RGK wird hierbei k=100 L/(molꞏs) ausgewählt. Die Ergebnisse 
der numerischen Modellierung sind in Abbildung 94 dargestellt. Aufgrund der besseren 
Lesbarkeit von Grafiken wird die Achse mit der Diffusionskonstante logarithmisch skaliert. 
 
Abbildung 94  Abhängigkeit der Ausbeute vom Diffusionskoeffizienten bei der Reynolds-Zahl 
Re=4,2 (links) und Re=849 (rechts) 
Bei der streng geschichteten Strömung mit Re=4,2 verhalten sich alle untersuchten 
Mikroreaktoren analog  mit zunehmender Diffusionskoeffizienten steigt die Ausbeute an. Diese 
Ausbeutesteigerung kann damit erklärt werden, dass der Hauptstofftransportprozess bei der 
Stratified-Strömung die molekulare Diffusion ist. Die Erhöhung der Diffusionsrate hat eine 
proportionale Zunahme der Diffusionsstromdichte durch die Kontaktfläche zur Folge. Bereits bei 
einer Diffusionskonstante von D=10-7 m2/s erreicht die Strömung einen homogenen Zustand, der 
zusammen mit einer schnellen Reaktion die Ausbeute von 100% am Ausgang der T- und Y-
Mikroreaktoren liefert. Demgegenüber bei den niedrigen Werten der Diffusionskonstante 
D<10-9 m2/s nimmt die Ausbeute in den T- und Y-Mikroreaktoren extrem kleine Werte an. In 
diesem Fall bleiben beide Edukte gut segregiert bis zum Mischkanalende. Interessant ist aber, 
dass die minimalste Ausbeute im MS-Mikroreaktor bei der geschichteten Strömung circa 27% 
beträgt. Dieser Wert sinkt nicht weiter mit abnehmender Diffusionskonstante. Dieses Verhalten 
ist physikalisch nicht sinnvoll und kann durch einen numerischen Fehler bei der CFD-Simulation 
erklärt werden [90]. Im T- oder Y-Mikroreaktor, in dem ein strukturiertes Gitter aus Quad-
Elementen verwendet wird, befindet sich die Kontaktfläche an der Grenze zwischen den 
Gitterelementen. Deswegen ist der Einfluss der numerischen Diffusion vernachlässigbar klein. 
Das für den MS-Mikroreaktor erzeugte Gitter besteht aus den Tetraeder-Elementen, deren 










































signifikanten Einfluss der unphysikalischen numerischen Diffusion auf die Ausbeute in Höhe von 
circa 27% zur Folge. 
Bei der Vortex-Strömung hat der Diffusionskoeffizient ebenfalls eine wesentliche Auswirkung 
auf die Ausbeute. Wenn die Diffusionskonstante relativ niedrig D<10-9 m2/s ist, läuft der 
Stofftransport nur aufgrund der wirbelartigen Strukturen. Dabei hängt die Ausbeute nur von der 
Intensität der Wirbel ab. Mit zunehmender Diffusionskonstante erhöht sich der Stoffstrom durch 
die Kontaktfläche, was eine Steigung der Ausbeute zur Folge hat. Der Steigerungsgrad zwischen 
den Ausbeuten bei niedrigen und hohen Werten der Diffusionskonstante (entspricht den 
Ausbeutedifferent zwischen den kinetik- und transportlimitierten Verläufen der chemischen 
Reaktion) ist in verschiedenen Mikroreaktoren ganz unterschiedlich. Im Y-Mikroreaktor, wo die 
Wirbelbildung nur schwach ausgeprägt ist, beträgt die Zunahme der Ausbeute fast 90%. Im T-
Mikroreaktor beträgt sie 63% und im MS-Mikroreaktor nur 23%. Aus diesem Grund ist der 
Einfluss der Damköhler-Zahl zweiter Ordnung im MS-Mikroreaktor niedriger als in den anderen 
untersuchten Mikroreaktoren. Zusammen mit dem Einfluss der Damköhler-Zahl erster Ordnung 
verursacht dieser Effekt im MS-Mikroreaktor ein Wachstum der Ausbeute mit zunehmender RGK 
(vgl. Abschnitt 4.6.1) im Vergleich zu den T- und Y-Mikroreaktoren, in denen die Ausbeute sinkt. 
4.7 Validierung 
Die Realität oder genauer gesagt ein erklärungsbedürftiges Phänomen ist der Ausgangspunkt jeder 
Modellierung. Daraus entwickelt man durch Analyse ein physikalisches Modell, ein Bild der 
Wirklichkeit, das weiterhin in ein mathematisches Modell in der Regel computergestützt 
umgewandelt und numerisch gelöst wird. Der Modellierungsprozess eines Systems ist in 
Abbildung 95 schematisch dargestellt. 
 














Wie im Abschnitt 3.1 bereits gezeigt wurde, wurde das in der vorliegenden Arbeit auftretende 
physikalische Problem mit Hilfe der Methoden der numerischen Strömungsmechanik 
approximativ gelöst. Dabei gelten eine ganze Reihe von Techniken mit deren Annahmen, wie z.B. 
die Integration durch eine Quadraturformel, das Approximieren mit einem ausgewählten 
Differenzschema und der Residuum-basierende Löser. Außerdem werden physikalische Modelle 
durch eine Vereinfachung der Realität erzeugt. Daher ist es wichtig, die aufgestellten 
physikalischen Modelle sowie die Ergebnisse der numerischen Simulation bezüglich ihrer 
Realität zu überprüfen [179].  
In diesem Abschnitt wird zunächst das Thema der Verifikation von in der vorliegenden Arbeit 
verwendeten physikalischen und numerischen Modellen kurz beleuchtet. Das ist wichtig, da sie 
eine Grundlage zur Erstellung von vertrauenswürdigen Ergebnissen bilden. Unter 2.2, 2.3 und 2.4 
wurde eine Reihe von Beispielen beschrieben, in denen die numerische Methode (Finite-
Volumen-Methode) und Bilanzierungsmodelle (Masse-, Impuls- und Stofftransport) aus dem 
Abschnitt 3.1 mehrfach durch Experimente überprüft wurden. Die Adäquatheit und Genauigkeit 
des CFX-Lösers von ANSYS wurde ebenfalls bereits mittels mehrerer Testläufe bestätigt: die 
laminare Strömung in einem T-förmigen Kanal [180], der Stofftransport in einer laminaren 
Strömung im geraden Kanal [181] und vieles andere mehr [157]. Also ist es nicht mehr notwendig, 
die in ANSYS CFX eingebauten Modelle und Lösungsmethode wieder zu qualifizieren und zu 
verifizieren. 
Auf der anderen Seite ist die Validierung der Ergebnisse jeder numerischen Simulation von großer 
Bedeutung. In der Regel sollte jede numerische Lösung mit den experimentellen Daten quantitativ 
sowie qualitativ verglichen werden. Dabei werden die Größe und die Art der auftretenden 
Abweichung sorgfältig analysiert. Da die Längenskalen der Prozesse in den mikrostrukturierten 
Apparaten sehr klein sind, sollen daher die Gitterelemente ebenfalls extrem klein gehalten werden.  
Da dies aber nicht immer möglich ist, treten oft Abweichungen der numerischen Lösung von den 
experimentellen Daten auf. Zum Beispiel in seiner Promotionsarbeit [32] hat Lojewski einen T-
förmigen Mikroreaktor mit dem rechteckförmigen Querschnitt mittels der CFD-Simulation 
untersucht. Es wurde eine Methode entwickelt, mit der man den dreidimensionalen stationären 
reaktiven Stofftransport den Mischkanal entlang mittels des entwickelten zweidimensionalen 
Evolutionsmodells simulieren kann. Dadurch konnte die Größe des Rechengebiets wesentlich 
reduziert und eine signifikante Erhöhung der Genauigkeit erreicht werden. Zusammen mit dem 
adaptiven Gitter wurde eine sehr präzise Lösung erzeugt. Die Ergebnisse der CFD-Simulation 
wurden durch zwei parallel durchgeführte CFD-Simulationen von verschiedenen 
Forschungsgruppen an verschiedenen Universitäten mittels einiger unterschiedlichen CFD-
Software überprüft. Trotzdem gab es quantitative Unterschiede zwischen den erstellten 
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numerischen Ergebnissen und experimentellen Daten. Zum Beispiel betrugt die Konzentration 
des betrachteten Stoffes an der Wand des Mikroreaktors laut der CFD-Simulation 0,006 mol/m3, 
sie sollte jedoch gemäß experimenteller Versuche 0,02 mol/m3 sein. Die Form der Kontaktfläche, 
die mittels der Fluoreszenzmikroskopie bestimmt wurde, zeigte hingegen eine gute qualitative 
Ähnlichkeit mit den Ergebnissen der durchgeführten numerischen Simulation. Offenbar ist es 
sogar bei sehr rechenaufwändigen Berechnungen mit hoher Genauigkeit des Gitters nicht immer 
möglich, die quantitativ genaue Lösung zu bekommen. 
In der Arbeit von Stemich [31] wurde der Mikromischer gleicher Geometrie numerisch und 
experimentell untersucht. Es wurde ebenfalls gezeigt, dass die numerische Simulation sogar bei 
einer besonders großen Anzahl der Gitterelemente (30 Mio. Quad-Elemente) von den 
experimentellen Daten, die mittels der Laserinduzierten Fluoreszenz erhalten wurden, wesentlich 
abweicht. Der größte Fehler trifft an der Grenze zwischen den strömenden Stoffen auf. Auf der 
anderen Seite zeigt ein qualitativer Vergleich eine gute Übereinstimmung mit den Ergebnissen 
der Modellierung. 
Somit ergibt die numerische Modellierung eines mikrostrukturierten Systems mit dem 
Stofftransport bei einer komplizierten Hydrodynamik kaum eine quantitativ genaue Lösung. 
Dabei hilft die Verwendung eines Gitters, sogar mit einer großen Anzahl der Gitterelemente, nicht 
wirklich. Allerdings kann man die numerische Modellierung erfolgreich für eine qualitative 
Analyse verwenden, um die Ursachen der Wirbelbildung bzw. der Intensivierung der 
Vermischung genauer zu erforschen. 
Aufgrund der oben genannten Probleme bestand das Ziel der Validierung in Rahmen dieser Arbeit 
im qualitativen Vergleich der numerischen Lösung mit den experimentellen Daten. Durch den 
Vergleich lässt sich überprüfen, inwieweit die Ergebnisse der CFD-Simulation das reale 
Verhalten in den Mikromischern und Mikroreaktoren abbilden. Dafür kommen zunächst optische 
Versuche zum Einsatz, bei denen man Konzentrationsfelder bzw. Kontaktfläche zwischen den 
strömenden Stoffen und die bei der CFD-Simulation erhaltenen numerischen Ergebnissen 
vergleichen kann. Neben der optischen Validierung wird die Validierung beim Verfolgen von 
chemischen Reaktionen durchgeführt. Dafür kommen für die Beurteilung der Mischgüte zwei 
unterschiedliche Reaktionssysteme zur Anwendung: parallel konkurrierend und konsekutiv 
konkurrierend. 
 Optische Validierung 
Für die optische Validierung verwendet man eine optische Anlage, deren Schema in Abbildung 
96 dargestellt ist. Die Anlage besteht aus zwei Spritzenpumpen (NE-300 Just Infusion™, New 
Era Pump Systems, Inc) und einem MS-Mikroreaktor aus Glas (LTF-MS, Little Things Factory 
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GmbH). Die Mikrokamera (DNT DigiProfi) ist über dem Mikromischer so fixiert, dass sie genau 
auf den Initialvermischungsbereich fokussiert ist. Die Lösungen in beiden Pumpen sind 
farbunterschiedlich: die eine Lösung ist lila gefärbt, die andere ist farblos. 
 
Abbildung 96  Anlage für die optische Validierung 
Die mit der Kamera aufgenommenen Bilder werden weiter nach dem folgenden Algorithmus 
bearbeitet. Aus dem Versuchsbild wird das Referenzbild, welches ohne farbige Lösung erstellt 
wurde, programmierbar subtrahiert (Abbildung 97). Damit bekommt man ein Bild, auf dem nur 
lila gefärbte Stoffe zu sehen sind. Da die Konzentration zur Absorbanz laut des Lambert-
Beer'schen Gesetzes proportional ist, kann man das erhaltene Bild als ein zweidimensionales 
vertikal gemitteltes normiertes Konzentrationsfeld betrachten. 
 
Abbildung 97  Bearbeitung der Kamerabilder 
Die Ergebnisse der CFD-Simulation wurden in ANSYS CFX-Post Software mittels des 
Werkzeuges Volume Rendering vorbereitet. Dabei werden fünfzig parallele halbtransparente 
Konzentrationsfelder erzeugt, die ein Bild mit dem voluminösen Konzentrationsfeld bei der 
Deckung aufeinander ergeben. Dieses Bild lässt sich dann direkt mit den experimentellen Daten 
vergleichen. 
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Abbildung 98  Ergebnisse der CFD-Modellierung (links) und Versuchsbilder (rechts) bei 
einem Volumenstrom von (a) Q=0,5 mL/min; (b) Q=1 mL/min; (c) Q=2 mL/min; (d) Q=5 
mL/min; (e) Q=10 mL/min; (f) Q=12 mL/min; (g) Q=15 mL/min 
Der Vergleich der Ergebnisse der CFD-Modellierung (links) mit den experimentellen Bildern 
(rechts) ist in Abbildung 98 dargestellt. Bei der niedrigen Reynolds-Zahl Re=21 (Abbildung 98a) 
stimmt die Form der Kontaktfläche qualitativ gut überein. Die Grenze zwischen den Stoffen 
befindet sich genau in der Mitte des Mischkanals. Dabei ist ein halbtransparentes kleines Gebiet 
in der Mitte der ersten und zweiten Mischzellen im Versuchsbild sowie im Konzentrationsfeld 
nach der CFD-Modellierung zu erkennen. Ein solches Gebiet kann damit erklärt werden, dass die 
sich im Querschnitt bildenden sekundären Wirbel nach der Umlenkung die Kontaktfläche 
krümmen. Dieser Effekt ist in Abbildung 98b dargestellt. Beim Durchfluss durch die in anderer 
Richtung ausgebogene nachstehende Krümmung nimmt die Biegungsgröße ab und das 
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halbtransparente Gebiet wird deswegen wesentlich kleiner. Mit zunehmender Reynolds-Zahl 
erhöht sich die Größe dieses Gebiets, was besonders gut in den Versuchsbildern erkennbar ist 
(Abbildung 98a-c). Bei den mittleren und hohen Reynolds-Zahlen sieht man die 
Rezirkulationszone, die sich im Ablösungsgebiet hinter dem Einlass in der ersten Mischzelle 
befinden (Abbildung 98c-g). Außerdem gibt es noch einen transparenten Strömungskern, der 
durch alle Mischzelle mittig verläuft. Seine Form ist im Versuchsbild sowie im numerisch 
berechneten Konzentrationsfeld analog (Abbildung 98d). 
Es ist aber wichtig anzumerken, dass die Position und die Größe der Rezirkulationszone laut der 
CFD-Simulation im Vergleich zu den experimentellen Daten abweichen. Das kann durch einen 
Formfehler des hergestellten MS-Mikroreaktors erklärt werden. Der betrachtete Mikroreaktor ist 
durch das Zusammenkleben zweier symmetrischer Teile hergestellt worden. Da die obere Hälfte 
des Mikroreaktors bezüglich der unteren Hälfte ein wenig verschoben ist, weicht die Geometrie 
des modellierten Mikromischers von der tatsächlichen ab. Das Bild des in den Versuchen 
eingesetzten Mikroreaktors ist in Abbildung 99 dargestellt. Die sichtbare Verschiebung hat unter 
anderem eine Veränderung der Querschnittsform und der Umfangslänge zur Folge. Deshalb 
liegen die ermittelten Werte der Reynolds-Zahl im modellierten Apparat etwas höher als in der 
Versuchsanlage, was zur Abweichung der Hydrodynamik im Mischkanal führen kann. 
 
Abbildung 99  Bild des in der Versuchsanlage eingesetzten MS-Mikroreaktors 
 Validierung durch die chemischen Reaktionen 
Neben der optischen Validierung von Ergebnissen der CFD-Simulation wird die Validierung beim 
Verfolgen von chemischen Reaktionen durchgeführt. Dafür kommen zwei unterschiedliche 
Reaktionssysteme für die Beurteilung der Mischgüte zur Ansatz: ein parallel konkurrierendes 
[182, 183] und ein konsekutiv konkurrierendes System [169, 184]. Die experimentellen Daten für 
die Validierung sind aus der Veröffentlichung von Schwolow et al. [81] entnommen, in der die 
Mischgüte unter anderem in den T-, Y- und MS-förmigen Mikromischern untersucht wurde. 
Das erste Reaktionssystem besteht aus zwei parallel laufenden Reaktionen in Anlehnung an die 
Methode von Baldyga, Bourne und Walker [185]: 
 1ሻ HNOଷ ൅ NaOH ௞భ→ NaNOଷ ൅ HଶO (69) 
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2ሻ CHଷCሺOCHଷሻଶCHଷ ൅ HଶO ௞మ,   ୩ୟ୲.  ୌ୒୓యሱ⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯ሮ CHଷCOCHଷ ൅ 2CHଷOH 
Die Neutralisation von Salpetersäure mit Natronlauge ist eine Reaktion zweiter Ordnung und kann 
in diesem Reaktionssystem aufgrund einer großen RGK von k1=1,4ꞏ108 m3/(molꞏs) bei 25ºC als 
eine quasi-instante Reaktion betrachtet werden. Die zweite Reaktion Acetalhydrolyse von 2,2-
Dimethoxypropan (weiter als DMP bezeichnet) ist säurekatalysiert und kann aufgrund eines 
Wasserüberschusses ebenfalls als eine Reaktion zweiter Ordnung mit einer 
Reaktionsgeschwindigkeit k2: 
 𝑘ଶ ൌ 7,32 ∙ 10଻ exp ൬െ 5556𝑇 ൰ 10
൫଴,଴ହସଷସା଻,଴଻∙ଵ଴షఱ௖౏൯  ሾmଷ/ሺmol ∙ sሻሿ, (70) 
wo cS die Konzentration des Natriumnitrat-Salzes ist, jedoch als eine viel langsamere Reaktion 
definiert werden. Somit gilt es k1>>k2. Die zweite Reaktion läuft nur dann ab, solange die 
Säuremoleküle im Reaktionsgemisch noch vorhanden sind. Daher ist die Säure das limitierende 
Edukt in beiden Reaktionen. 
Für die Beurteilung der Mikrovermischung werden zwei Lösungen: (1) 0,6 M Salpetersäure und 
(2) 0,6 M DMP mit 0,63 M Natriumlauge in einen Mikromischer durch zwei Einlasse eingegeben. 
Ein 5%iger Überschuss von Natronlauge sichert den pH-Wert größer als 8 in der Endlösung, um 
eine weitere Zersetzung von DMP zu bremsen. Die Zeitskala der Reaktion unter den 
obengenannten Reaktionsbedingungen bei 25 ºC beträgt ungefähr 5 ms. 
Ein Mechanismus dieses Reaktionssystems aus zwei parallel konkurrierenden Reaktionen bei 
verschiedenen Mischintensitäten ist in Abbildung 100 schematisch dargestellt. Im Fall der 
intensiven Vermischung, wenn die Zeitskala der Vermischung viel niedriger als die Zeitskala der 
Reaktion ist, erreichen beide Ausgangslösungen den homogenen Zustand quasi-instant. Alle 
Moleküle von Edukten der beiden Reaktionen sind in der Lösung gleichmäßig verteilt. Die 
Protonen setzten sich in der Neutralisation großenteils ins Wasser um, da die Reaktionsrate der 
143 
Hydrolysereaktion 
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Abbildung 100  Einfluss der Mischintensität auf den Reaktionsmechanismus im System aus 
zwei parallelen konkurrierenden Reaktionen. 
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Neutralisation viel größer ist als die von Hydrolyse. Das führt zum blitzartigen Senken des pH-
Wertes vom Reaktionsgemisch und zum Abbruch der säurekatalysierten Hydrolyse. DMP wird 
kaum verbraucht und dessen Umsatz strebt gegen 0% an. 
Im Fall der schwachen Vermischung, wenn die Zeitskala der Vermischung gleich oder niedriger 
als die Zeitskala der Reaktion ist, bevor die chemische Umwandlung stattfinden kann, entsteht 
zuerst eine Grenzfläche. An dieser Grenzfläche befindet sich ein reaktives Gemisch aus der Säure, 
der Basen und dem DMP. Aufgrund der schnellen Neutralisation setzen dort die Moleküle von 
Säure und Basen ins Wasser instant um. Dadurch bildet sich ein Gebiet, das vom Natriumhydroxid 
frei ist, in dem aber der pH-Wert hoch genug ist, damit die Hydrolyse von DMP vonstattengehen 
kann. Der Umsatz von DMP ist nicht mehr Null und hängt vom Verhalten der Mischzeit zur 
Zeitskala der Hydrolyse an. Der Umsatz von DMP lässt sich als ein (reziprokes) Kriterium für die 
Bewertung der Mischintensität anwenden: 
 𝑋ୈ୑୔ ൌ 𝑐ୈ୑୔,଴ െ 𝑐ୈ୑୔𝑐୒ୟ୓ୌ,଴ ∙ 100%, (71) 
wo 𝑐ୈ୑୔,଴ und 𝑐ୈ୑୔ die initiale und am Auslass des Mikroreaktors gemessenen Konzentrationen 
von DMP bedeuten, 𝑐୒ୟ୓ୌ,଴ ist die Initialkonzentration vom Natriumhydroxid. Hierbei ist es 
wichtig anzumerken, dass je niedriger der Wert des Umsatzes von DMP, desto intensiver ist die 








Die erste Reaktion stellt zwei parallel verlaufenden Reaktionen zwischen 1-Napthtol und 
diazotierter Sulfanilsäure unter Bildung von zwei Isomeren: 2-bis[(4'-Sulfophenyl)azo]-1-
Naphthol und 4-bis[(4'-Sulfophenyl)azo]-1-Naphthol dar (weiter in diesem Abschnitt als 
1.Folgereaktion gekennzeichnet). Die zweite Folgereaktion besteht ebenfalls aus zwei parallel 
ablaufenden Reaktionen zwischen einem der obengenannten Isomeren und der diazotierten 
Sulfanilsäure unter Bildung von 2,4-bis[(4'-Sulfophenyl)azo]-1-Naphthol (weiter als der 
Bisazofarbstoff oder kurz BFS markiert). Die letzten zwei parallelen Reaktionen sind weiter als 
2.Folgereaktion gekennzeichnet. Die RGK aller vier Reaktionen bei 25ºC und beim pH-Wert von 
9,9 mit der Ionenstäkre von 444,4 mol/m3 sind der Tabelle 7 zu entnehmen. Die Zeitskala der 
Reaktion unter den obengenannten Reaktionsbedingungen beträgt ungefähr 730 ms. 
Zur Beurteilung der Vermischungsintensität anhand dieses Reaktionssystems werden zwei 





































Mikroreaktor segregiert eingegeben. Der von der Vermischungsintensität abhängige 
Reaktionsmechanismus ist in Abbildung 101 schematisch dargestellt. 
Tabelle 7  RGK für einzelne Reaktionen aus zwei Folgereaktionen [132, 169] 






Gemäß dem Reaktionsmechanismus ist das beschränkende Reagenz die diazotierte Sulfanilsäure, 
weil sie in beiden Folgereaktionen verbraucht wird. Allerding verläuft die 1.Folgereaktion 
deutlich schneller als die zweite, aufgrund eines wesentlichen Unterschieds zwischen den 
Reaktionsraten. 
Im Fall, wenn die Zeitskala der Vermischung viel kleiner als die Zeitskala der Reaktion ist, bilden 
sich lediglich die Produkte der 1.Folgereaktion. Das Produkt der 2.Folgereaktion hat dabei keine 
ausreichende Zeit, um sich zu bilden. Bei der langsamen Vermischung der in den Mikroreaktor 
zugeführten Lösungen entsteht eine Grenzfläche, an der die 1.Folgereaktion quasi-instant unter 
Bildung von 2-bis[(4'-Sulfophenyl)azo]-1-Naphthol und 4-bis[(4'-Sulfophenyl)azo]-1-Naphthol 
stattfindet. Da die Säure im Reaktionsgemisch noch vorhanden ist, reagieren die Produkte der 
1.Folgereaktion schließlich mit diazotierter Sulfanilsäure zum resultierenden Bisazofarbstoff. Je 
langsamer der Mischvorgang im Querschnitt ist, desto mehr die Säure wird in den Bisazofarbstoff 
umgewandelt. Somit stellt die Menge vom bildenden Produkt der 2.Folgereaktion ein Maß für die 
Mischintensität dar. In diesem Fall kann die Vermischung anhand der Ausbeute vom 
Bisazofarbstoff charakterisiert werden: 
 𝑌୆୊ୗ ൌ 2𝑐ୗ,ଶ𝑐ୗ,ଵାଶ, (72) 
wo 𝑐ୗ,ଶ die am Auslass gemessene Konzentration von Produkt der 2.Folgereaktion bedeutet und 
𝑐ୗ,ଵାଶ die Summe von Konzentrationen aller Produkte von beiden Folgereaktionen ist. Für die 
Bestimmung der Konzentrationen kam die UV/VIS-Spektroskopie zum Einsatz. Die Ausbeute 
des Bisazofarbstoffs variiert von Null bis Eins. Die Mischgüte hängt dabei umgekehrt 




Abbildung 101  Einfluss der Mischintensität auf den Reaktionsmechanismus im System aus 
zwei konsekutiven konkurrierenden Reaktionen. 
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In Abbildung 102 sind die berechnete Intensität des Mischens und der Umsatz von DMP im T-
Mikroreaktor mit dem inneren Durchmesser von 1,25 mm in Anlehnung an die Arbeit von 
Schwolow et al. [81] dargestellt. Im Bereich der niedrigen Werte der Reynolds-Zahl nimmt die 
Mischgüte gemäß den experimentellen Daten mit zunehmender Reynolds-Zahl allmählich ab. Auf 
ein ähnliches Verhalten deuten die Ergebnisse der CFD-Simulation hin. Danach beginnt sich die 
Wirbelströmung auszubreiten, bei der eine ebenfalls allmähliche Mischgütesteigerung zu 
beobachten ist. 
 
Abbildung 102  Intensität des Mischens im T-Mikroreaktor gemäß der CFD-Modellierung und 
Umsatz von DMP [81] 
In Abbildung 103 ist die Intensität des Mischens den experimentell gefundenen Werten des 
Umsatzes von DMP im Y-Mikroreaktor mit einem inneren Durchmesser von 0,5 mm gemäß [81] 
gegenübergestellt. Da es keine intensiven Wirbel im Y-Mikromischer bei der Reynolds-Zahl 
Re<850 gibt, ist nur eine Verringerung des Umsatzes bzw. der Mischgüte zu beobachten. Die 
Ergebnisse der Modellierung stimmen mit den experimentellen Daten dabei gut überein. 
Interessant ist aber die Umsatzsteigerung im Reynolds-Zahlen-Bereich von 850<Re<2050. An 
einer anderen Stelle in der vorliegenden Arbeit (vgl. Abschnitt 4.3) wurde bereits vermutet, dass 
der Übergang vor Stratified-zu-Vortex-Strömung im Y-Mikromischer bei den höheren Reynolds-
Zahlen als im T-Mischer stattfindet. Die experimentellen Daten aus der Arbeit von Schwolow et 
al. [81] bestätigten diese Hypothese. Somit spielt auch in diesem Fall der Winkel des Mischkopfes 
bei der Intensivierung der Vermischung eine wesentliche Rolle, wie es ebenfalls bei der CFD-


































Intensität des Mischens (CFD)
Umsatz von DMP (EXP)
149 
 
Abbildung 103  Intensität des Mischens im Y-Mikroreaktor gemäß der CFD-Modellierung und 
Umsatz von DMP [81] 
Darüber hinaus ist es wichtig anzumerken, dass der Y-förmige Mischkopf bei den Reynolds-
Zahlen bis 850 keine signifikante Vermischung hervorruft. 
 
Abbildung 104  Intensität des Mischens im MS-Mikroreaktor gemäß der CFD-Modellierung 
und Ausbeute von BFS [81] 
In Abbildung 104 ist die Intensität des Mischens den experimentell gefundenen Werten der 
Ausbeute von Bisazofarbstoff im MS-Mikroreaktor in Anlehnung an die Arbeit von Schwolow et 
al. [81] gegenübergestellt. Die Ergebnisse der CFD-Simulation und die experimentellen Daten 
verhalten sich ähnlich. Bei den niedrigen Reynolds-Zahlen Re<50, bei denen die Strömung 
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Steigung der Intensität des Mischens so lange, bis eine fast homogene Vermischung (IM≈1 und 
YBFS≈0%) bei der Reynolds-Zahl Re=510 erreicht wird. Wie man der Geometrie des MS-
Mikroreaktors entnehmen kann, besteht er aus dem Y-Mikromischer und aus dem nachstehenden 
Serpentine-Mischkanal. Da der Y-förmige Mischkopf seinerseits komplett ineffizient der 
Vermischung gegenüber ist, basiert die Vermischungsbeschleunigung im MS-Mikroreaktor nur 
auf den hydrodynamischen Effekten im Serpentine-Mischkanal. 
Zusammenfassend kann man sagen, dass die Ergebnisse der CFD-Simulation von allen drei 
Mikromischern qualitativ in sehr guter Übereinstimmung mit den experimentellen Daten aus der 




5  Experimentelle Arbeit 
In Kapitel 4 wurde mittels der numerischen Simulation unter Beweis gestellt, dass der 
Vermischungsvorgang einen sehr signifikanten und zugleich einen komplexen Einfluss auf den 
Verlauf einer chemischen Reaktion zweiter Ordnung hat. Während die Reaktion im Bereich 
niedriger Reynolds-Zahlen bei der streng geschichteten Strömung nur mit einer außergewöhnlich 
geringen Leistung vonstattengeht, verursacht die Wirbelströmung eine sehr intensive radiale 
Vermischung und drastisch höhere Werte von Umsatz und Ausbeute. Diese Effekte sind eng mit 
der Transport- und/oder Kinetiklimitierung verknüpft. In diesem Kapitel wird der Versuch 
untergenommen, die bisherigen theoretischen Ergebnisse zum Verhalten von 
Mikroreaktionsanlagen, die auf verschiedenen Mischprinzipien basieren, experimentell zu 
überprüfen. Darüber hinaus werden Versuche zur Intensivierung einer chemischen Testreaktion 
zweiter Ordnung in Mikroreaktoren unter Variation reaktionstechnischer Parameter wie 
Volumenstrom und Temperatur durchgeführt. 
5.1 Versuchsaufbau 
Als Modellreaktion wurde die Verseifung von Ethylacetat mit Natriumhydroxid betrachtet. Die 
basische Esterhydrolyse ist eine irreversible äquimolare Reaktion zweiter Ordnung, von welcher 
die Kinetik gut erforscht wurde. Sie lässt sich mit einer vereinfachten Bruttoreaktionsgleichung 
wie folgt beschrieben: 
 CHଷCOOCଶHହ ൅ NaOH ௞→ CHଷCOONa ൅ CଶHହOH (73) 
mit k für die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante, deren Temperaturabhängigkeit gemäß der 
Arrhenius-Gleichung darstellbar ist: 
 𝑘 ൌ 𝑘଴ ∙ exp ቆെ 𝐸஺𝑅௚𝑇ቇ, (74) 
wobei 𝑘଴ der Frequenzfaktor, 𝐸஺ die Aktivierungsenergie, 𝑅௚ die universelle Gaskonstante und T 
die absolute Temperatur sind. 
Für den reaktionskinetischen Ansatz ergibt sich die Reaktionsgeschwindigkeit somit zu: 
 𝑟 ൌ 𝑑𝑐େୌయେ୓୓େమୌఱ𝑑𝑡 ൌ
𝑑𝑐୒ୟ୓ୌ
𝑑𝑡 ൌ െ𝑘 ∙ 𝑐େୌయେ୓୓େమୌఱ ∙ 𝑐୒ୟ୓ୌ (75) 
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mit 𝑐େୌయେ୓୓େమୌఱ und 𝑐୒ୟ୓ୌ für die Konzentrationen von Ethylacetat und Natriumhydroxid (weiter 
als Stoff A bezeichnet). 
Der Umsatz von Natronlauge kann wie folgt berechnet werden: 
 𝑋୅ ൌ 𝑐୅,଴ െ 𝑐୅𝑐୅,଴ ∙ 100%. (76) 
Herein sind 𝑐୅,଴, 𝑐୅ die Konzentration von Natriumhydroxid am Eingang und Ausgang des 
Reaktors. 
Die Mikroreaktionsanlage, die in den Versuchen verwendet wurde, ist schematisch in Abbildung 
105 dargestellt. 
 
Abbildung 105  Mikroreaktionsanlage mit der Leitfähigkeitsmesszelle 
Aus zwei Vorratsbehältern werden die wässrigen Lösungen der Edukte durch die Pumpen in den 
jeweiligen Zulauf gepumpt. Im Degasser wird die Luft aus den Lösungen entfernt, damit sich 
keine Luftbläschen bei einem hohen Druck und einer hohen Temperatur aufbauen. Die 
Drucksensoren dienen für die Messung des Druckverlustes im Mikroreaktor. Nach den 
Drucksensoren fließen die Lösungen durch die thermostatierten Schläuche in den Mikromischer. 
Die Eduktströme treffen im Mikromischer aufeinander, wo sie sich vermischen. Als ein 
Verweilzeitelement dient der dem Mikromischer nachgerüstete Schlauch. Für analytische Zwecke 
wird die Durchfluss-Leitfähigkeitsmesszelle verwendet, die mit einem Computer verbunden ist. 
Der mikrostrukturierte Reaktor, die Schläuche und die Leitfähigkeitsmesszelle befinden sich im 
Wasserbad eines Thermostates, der eine konstante Temperatur gewährleistet. Die Produkte der 
Reaktion werden am Ende im Abfallbehälter gesammelt. 
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5.2 Geräte und Chemikalien 
Pumpen   S1610 Syringe Dosing System 
    Sykam  Chromatographie Vertriebs GmbH  
 
Degasser   Knauer Degasser 
    Knauer Wissenschaftliche Geräte GmbH 
 
Leitfähigkeitsmesszelle TetraCon 325 
    WTW Wissenschaftlich-Technische Werkstätten GmbH 
 
Konduktometer  ProfiLine LF 197-S 
    WTW Wissenschaftlich-Technische Werkstätten GmbH 
 
Leitfähigkeitsmessgerät Leitfähigkeits-Sensor 
    Ehrfeld Mikrotechnik BTS 
 
Digitalvoltmeter  Voltcraft VC 920 
    Conrad Electronic SE 
 
Wärmebad   Haake B 
    Thermo Haake GmbH 
 
Schläuche   Teflonschlauch mit Innendurchmesser von 1,6 mm 
    keine Angaben 
 
Waage    Sartorius Basic 
    Sartorius AG 
 
Essigsäureethylester  Ethyl Acetate p.a. 
    Sigma- Aldrich Corp. 
 
Natriumhydroxid  Sodium Hydroxide p.a. 
    Sigma-Aldrich Corp. 
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In dieser Arbeit werden T-Mischer, Kammmischer und Mikroreaktor mit einem mäanderförmigen 
Mischkanal untersucht, deren technische Daten in Tabelle 8 aufgelistet sind. 
Tabelle 8  Eingesetzte Mischer, Mikromischer, Mikroreaktor und ihre technischen Daten 
 
T-Mischer 
Hersteller: Swagelok Company 
Mischprinzip: einstufige T-förmige Laminationsmischung 
Dimension der Kanäle: 2,8 mm 
Volumen: 0,05 mL 
 
Kammmischer 
Hersteller: Ehrfeld Mikrotechnik BTS 
Mischprinzip: vielstufige Y-förmige Laminationsmischung 
Dimension der Kanäle: 0,1 mm 
Volumen: 0,13 mL 
 
Mikroreaktor LTF XXL-S-01 
Hersteller: Little Things Factory GmbH 
Mischprinzip: Y-Mischer mit dem nachstehenden 
mäanderförmigen Mischkanal 
Dimension der Kanäle: variiert von 0,1 bis 2 mm 
Volumen: 1,8 mL 
5.3 Kalibrierung der Pumpen 
Bevor mit den Messungen begonnen werden kann, müssen die Pumpen kalibriert werden. Nur mit 
bekannten Pumpenleistungen kann man während der Versuche das vorgegebene stöchiometrische 
Verhältnis der Edukte gewährleisten. Dafür wird an den Pumpen jeweils ein Volumenstrom 
eingestellt und entionisiertes Wasser eine Minute lang durch die Anlage gepumpt. Die Masse des 
geförderten Wassers wird nach einer Minute mittels der digitalen analytischen Waage bestimmt. 
Da die Dichte des entionisierten Wassers bekannt ist und 1000 kg/m3 beträgt, kann der 
tatsächliche Volumenstrom somit berechnet werden: 
 𝑄 ൌ 𝑚𝑡𝜌, (77) 
wo 𝑡 die Zeit (eine Minute) und 𝑚 das gemessene Gewicht des entionisierten Wassers sind. 
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Abbildung 106  Kalibrierung der Pumpen 
Die Kalibrierung wurde in einem Bereich des Volumenstroms von 0,5 bis 20 mL/min 
durchgeführt. Die Ergebnisse der Kalibrierung sind in Abbildung 106 dargestellt. Daraus ist 
ersichtlich, dass der tatsächliche Volumenstrom vom eingestellten Wert in beiden Pumpen nur 
wenig abweicht. Da die Pumpen nicht manuell reguliert werden können, damit sie den 
eingestellten Volumenstrom mit höherer Genauigkeit pumpen können, wird die ermittelte relative 
Pumpenleistung von 97,5% bei den Berechnungen der Verweilzeit berücksichtigt: 
 𝑄௜௦௧ ൌ 0,975 ∙ 𝑄௘௜௡௚௘௦௧௘௟௟௧. (78) 
5.4 Umsatzbestimmung mittels der Leitfähigkeitsmessungen 
Der Reaktionsverlauf der obengenannten Verseifungsreaktion kann mithilfe der 
Leitfähigkeitsveränderung des Reaktionsgemisches untersucht werden. Die elektrische 
Leitfähigkeit ist eine physikalische Größe, die für die Beschreibung von Ionenbewegung in einer 
Lösung dient und zeigt, wie gut eine Lösung elektrischen Strom leiten kann. Der elektrische 
Leitwert G ist der Kehrwert des Ohm’schen Widerstands 𝑅: 
 𝐺 ൌ 1𝑅. (79) 
Die molare Leitfähigkeit einer Lösung hängt laut des Kohlrausch’schen Quadratwurzelgesetzes 
von den gelösten Stoffen und deren Konzentrationen bzw. von der Anzahl von Ionen in der 
Lösung ab [24]: 
 𝛬௠ ൌ 𝛬௠଴ െ 𝐾 ∙ √𝑐 (80) 
mit der molaren Grenzleitfähigkeit 𝛬௠଴ bei unendlicher Verdünnung. K ist eine Konstante und c 





















Die Leitfähigkeit eines Reaktionsgemisches kann dann als eine Summe der Leitfähigkeiten aller 
Stoffe bestimmt werden [24]: 
 𝛬௠,௚௘௦ ൌ ෍ 𝛬௠,௜. (81) 
Da sich im Reaktionsgemisch nur Natrium-, Hydroxid- und Acetat-Ionen in ionischer Form 
befinden, können die Leitfähigkeiten des Alkohols und Essigsäureethylesters bei den 
Leitfähigkeitsmessungen vernachlässigt werden. Die molaren Grenzleitfähigkeiten der oben 
genannten Ionen sind in Tabelle 9 angegeben. 
Tabelle 9  Molare Grenzleitfähigkeit entstehender Ionen [186] 





Natriumhydroxid und Natriumacetat sind starke Elektrolyte, die in Lösung vollständig 
dissoziieren. Aus der Reaktionsgleichung folgt, dass die Anzahl von Natriumionen im reaktiven 
Gemisch konstant bleibt. Die molaren Grenzleitfähigkeiten der Hydroxid-Ionen und der Acetat-
Ionen unterscheiden sich wesentlich, was dazu führt, dass die Leitfähigkeit des 
Reaktionsgemisches im Verlauf der Reaktion durch den Verbrauch der Hydroxid-Ionen und die 
Bildung der Acetat-Ionen drastisch abnimmt. 
Das Leitfähigkeitsmessgerät besteht aus zwei Hauptteilen: 
 Umformer 
 Leitfähigkeitmesszelle 
Ein Umformer ist ein elektrisches Gerät, das als Wechselstromerzeuger für die 
Leitfähigkeitsmesszelle dient. Dabei hat der Umformer ein eingebautes Amperemeter und 
Voltmeter für die Messung des Stroms und der Spannung, aus denen die Leitfähigkeit berechnet 
werden kann. Je präziser der Stromerzeuger, das Voltmeter und das Amperemeter des 
Leitfähigkeitsgerätes sind, desto genauer ist die Messung. Im Umformer wird Wechselstrom statt 
Gleichstrom angewendet, um die Polarisationseffekte in der Messzelle verringern zu können. 
Ansonsten werden die Elektroden durch die Produkte des Entladungsvorgangs blockiert. 
Die Leitfähigkeitsmesszelle besteht grundsätzlich aus ein oder zwei Elektrodenpaaren, an welche 
die Spannung angelegt wird. Die Anzahl der Elektrodenpaare hängt davon ab, welches 
Messschema angewendet ist. In der Zweielektrodenpaarzelle misst das erste Paar den Ohm‘schen 
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Spannungsabfall und das zweite den Strom in der Lösung. Die modernen Messzellen sind zum 
Großteil auch mit einem Temperatursensor ausgerüstet, da die Leitfähigkeit stark von der 
Temperatur abhängt und diese deswegen mitbetrachtet werden muss. 
Die in dieser Arbeit eingesetzte Leitfähigkeitsmesszelle gehört zur Klasse der Durchfluss-
Messzellen, die als ein zwischenstehendes Element der Anlage mit dem kontinuierlichen 
Mikroreaktor verbunden werden kann. Die verwendete Durchfluss-Messzelle (Abbildung 107) 
besteht aus einer konventionellen zweipoligen Messzelle, die in einen metallischen Kasten 
eingebaut ist.  
 
Abbildung 107  Struktur der Leitfähigkeitsmesszelle von Ehrfeld Mikrotechnik BTS 
Die Messzelle hat einen Einlass, durch den das Medium in den Messbereich einfließt, wo sich die 
Elektroden befinden. Dann fließt die Lösung durch den Raum zwischen der äußeren Oberfläche 
der Messzelle und den Wänden vom Kasten hinaus. 
Im vorliegenden Fall kann der Umsatz der untersuchten Verseifungsreaktion mit Hilfe der 
Leitfähigkeitsmessungen indirekt bestimmt werden. Hierfür ist es notwendig, die Leitfähigkeit 
der Lösung bei einem Umsatz von 0% und 100% zu messen. Der Leitfähigkeitsverlauf kann in 
den Umsatzverlauf anhand linearer Interpolation umgerechnet werden. Für den 0%igen Umsatz 
wurde eine 0,05 M Natriumhydroxid-Lösung in entionisiertem Wasser verwendet. Um eine 
100%ige Umsatz-Lösung zu erhalten, wurde eine Lösung mit gleichen Volumina an Natronlauge 
und Ethylacetat vorbereitet, gut vermischt und für 24 Stunden stehen gelassen. Erst danach wurde 
die Leitfähigkeit der resultierenden Lösung gemessen. Sobald man die Leitfähigkeitswerte bei 0% 
und 100% hat, kann die Kalibrierungskurve aufgenommen werden. Die Aufnahme der 
Kalibrierungskurve erfolgt bei gleicher Temperatur wie auch die späteren Messungen, um die 








Für jede Temperatur wurde eine Kalibrierung mit Fünffachbestimmung durchgeführt. Die 
resultierenden Kalibrierungskurven bei unterschiedlichen Temperaturen sind in Abbildung 108 
dargestellt. 
 
Abbildung 108  Abhängigkeit der Leitfähigkeit vom Umsatz 
Dank des nLF-Modus (nicht lineare Funktion für Reinstwasser nach DIN 38 404) des Messgerätes 
sind alle Leitfähigkeitswerte der Lösung mit dem 100%igen Umsatz bei allen Temperaturen 
gleich. Beim Umsatz von 0% hängt die Leitfähigkeit wesentlich von der Temperatur ab. Daraus 
wurde die folgende Gleichung für die Bestimmung des Umsatzes 𝑋୅ abgeleitet: 
 𝑋୅ ൌ 100 ∙  ൬1 െ 𝐺 െ 𝐺ଵ଴଴𝐺଴ െ 𝐺ଵ଴଴൰, (82) 
wo 𝐺 die gemessene Leitfähigkeit, 𝐺଴ und 𝐺ଵ଴଴ die Leitfähigkeitswerte der 0%igen und 100%igen 
Umsatz-Lösungen bei verschiedenen Temperaturen sind (Tabelle 10). 







17 11,41 ± 0,05 3,75 ± 0,04 
22 11,20 ± 0,04 3,75 ± 0,04 





















5.5 Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante 
Für die Bewertung der chemischen Leistung von Mikroreaktoren ist es notwendig, die jeweils 
maximal erreichbare Reaktionsgeschwindigkeit unter gleichen Bedingungen zu vergleichen. Zu 
Vergleichszwecken kam auch ein Batchreaktor zum Einsatz. Der verwendete Batchreaktor wurde 
gut temperiert und gewährleistet eine ideale Vermischung, die durch die hohe Drehzahl eines 
Rührers erreicht werden kann. Daher kann man annehmen, dass eine chemische Reaktion in einem 
solchen Batchreaktor eine maximale chemische Leistung bzw. unter bestimmte Bedingungen eine 
maximal mögliche Reaktionsgeschwindigkeit erreicht. Mit anderen Worten, die im Batchreaktor 
ermittelte Reaktionsgeschwindigkeit kann als Referenz dienen, mit der die chemischen 
Leistungen der Mikroreaktoren verglichen werden können. 
Um den Reaktionsverlauf in den Mikroreaktoren abzuschätzen und die chemische Reaktion in 
den Mikroreaktoren modellieren zu können, muss die Kinetik der erforschten Reaktion bekannt 
sein. Die Kinetik der Verseifung von Ethylacetat wurde in Rahmen dieser Arbeit mit Hilfe der 
Leitfähigkeitsmethode im Batchreaktor untersucht. 
Bei der Ermittlung der kinetischen Daten im Batchreaktor wurden die gleichen Lösungen wie bei 
den Messungen in Mikroreaktoren verwendet. Es kamen die 0,1 M-Lösung von Natriumhydroxid 
und 0,1 M-Lösung von Ethylacetat zum Einsatz. Die Natriumhydroxidlösung wurde zunächst in 
den temperierten doppelwändigen Batchreaktor eingefüllt, in welchen zuvor der 
Leitfähigkeitsmesssensor eingebaut worden war, und dann vor dem Vermischen auf die 
Reaktionstemperatur erhitzt. Die Ethylacetatlösung temperierte man separat in einem anderen 
Kessel, ebenfalls auf die notwendige Temperatur. Danach wurde die Ethylacetatlösung in den 
Batchreaktor eingelassen und mit der Natriumhydroxidlösung vermischt. Gleichzeitig startete 
man die Aufnahme des Signals von der Leitfähigkeitsmesszelle. Somit wurde ein 
Leitfähigkeitsverlauf erhalten, der weiter anhand der Kalibrierfunktion (82) und der Werte aus 
Tabelle 10 in den Konzentrationsverlauf umgerechnet werden konnte. Die 
Geschwindigkeitskonstante lässt sich dann durch die Optimierung errechnen. Die Optimierung 
wurde in Matlab durch die Funktion fminsearch() vorgenommen, die nach dem Nelder-Mead-
Simplex-Verfahren die Summe der kleinsten Quadrate minimiert: 




wobei 𝑓ሺ𝑡, 𝑘ሻ die Abhängigkeit der Konzentration des Natriumhydroxids von der Zeit (das Model 
der Formalkinetik) und 𝑦 ୶୮  die experimentellen Messpunkte sind. Die berechneten RGK sind in 
Tabelle 11 zusammengestellt. 
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Tabelle 11  Experimentell ermittelte Reaktionsgeschwindigkeitskonstanten 
Versuchsnummer Geschwindigkeitskonstante 𝑘, [L/(molꞏs)] 
T=17 ºC T=22 ºC T=32 ºC 
1 0,0603 0,0990 0,1549 
2 0,0617 0,0967 0,1605 
3 0,0616 0,0950 0,1596 
4 0,0716 0,0986 0,1824 
5 0,0721 0,0997 0,1821 
6 0,0687 0,0963 0,1722 
Mittelwert 0,0660 0,0976 0,1686 
Standardabweichung 0,0049 0,0017 0,0110 
 
Durch das Auftragen der ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitskonstante in logarithmischer 
Form in Abhängigkeit von der reziproken Reaktionstemperatur wurde ein Arrhenius-Diagramm 
erhalten (Abbildung 109). 
 
Abbildung 109  Arrhenius-Diagramm für die Verseifungsreaktion 
Der Frequenzfaktor 𝑘଴ und die Aktivierungsenergie 𝐸஺ lassen sich aus der angegebenen 
Regressionsgeraden: 
lnሺ𝑘ሻ ൌ െ5457,8 ∙ 1𝑇 ൅ 16,119 
durch Minimierung der Fehlerquadratsumme bestimmen. Es ergeben sich folgende Werte: 
𝑘଴ ൌ eଵ଺,ଵଵଽ ൌ 10,01 ∙ 10଺  L/ሺmol ∙ sሻ 
𝐸஺ ൌ 5457,8 ∙ 𝑅௚ ൌ 45,38   kJ/mol 















Die experimentell ermittelten kinetischen Parameter stimmen gut mit den Werten in den 
Veröffentlichungen von Das et al. [187] und Richter et al. [188] überein (vgl. Tabelle 12). 





Geschwindigkeitskonstante bei Quelle 
T=17 ºC T=22 ºC T=32 ºC 
41,40 2,18ꞏ106 0,077 0,103 0,178 [187] 
48,00 2,86ꞏ107 0,065 0,091 0,173 [188] 
45,38 1,00ꞏ106 0,068 0,093 0,171 diese Arbeit 
5.6 Ergebnisse 
In den Abbildung 110-112 sind die experimentellen Daten für alle drei Mikroreaktoranalagen 
dargestellt. Da jede Mikroreaktoranlage aus Bauelementen mit Kanälen verschiedener 
Abmessungen besteht, ist es nicht möglich, die Reynolds-Zahl präzise zu berechnen. Zum 
Beispiel beträgt die Höhe der Mikrokanäle im Kammmischer einige Zehntelmillimeter, aber der 
Durchmesser des Verweilzeitschlauchs bereits 1,6 mm. Im XXL-S-01-Mikroreaktor variiert der 
innere Durchmesser von 0,1 mm bis 2 mm entlang des Mischkanals. Aus diesem Grund wurde 
die Raumzeit als eine waagerechte Achse gewählt, die man als Quotient aus dem Volumen der 
gesamten Mikroreaktoranlage und dem Volumenstrom berechnet. Die Versuche wurden bei drei 
verschiedenen Temperaturen durchgeführt, und die dazugehörigen Kurven mit verschiedenen 
Farben: rot für T=17 ºC, grün - T=22 ºC und lila - T=32 ºC gekennzeichnet. Die experimentellen 
Daten sind als Punkte mit Fehlerbalken angegeben. Die waagerechten Fehlerbalken geben die 
Fehlergröße bezüglich der Verweilzeitbestimmung wieder. Deren Breite berücksichtigt die 
Ungenauigkeiten bei der experimentellen Bestimmung der Volumina von allen Baukomponenten 
der Anlage: dem Mikroreaktorvolumen, den Volumina aller Schläuche und Verbindungen sowie 
dem Volumen der Messzelle. Die senkrechten Fehlerbalken stellen die Fehlergröße bei den 
Leitfähigkeitsmessungen und der Umwandlung von Messdaten in die Umsatzwerte dar. Jede 
Leitfähigkeitsmessung wurde während des fünfminutigen Intervalls durchgeführt, in dem 
minimale und maximale Anzeigewerten berücksichtigt wurden. Darüber hinaus wurde der 
Kalibrierungsfehler der Messzelle bei der Berechnung der Fehlergröße beachtet. Die gestrichelten 
Linien stellen die Umsatzwerte gemäß dem formalkinetischen Modell mit den Arrhenius'schen 
Parametern dar, die im Abschnitt 5.5 enthalten sind. Da die Messpunkte sehr nah 




Abbildung 110  Vergleich des Umsatzes in der Anlage mit dem T-Mischer gegenüber der Formalkinetik (Kreuze - Messergebnisse mit 
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Abbildung 111  Vergleich des Umsatzes in der Anlage mit dem Kammmischer gegenüber der Formalkinetik (Kreuze - Messergebnisse mit 
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Abbildung 112  Vergleich des Umsatzes in der Anlage mit dem XXL-S-01-Mikroreaktor gegenüber der Formalkinetik (Kreuze - Messergebnisse 
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Die gemessenen experimentellen Messdaten sind gut reproduzierbar und stimmen ohne 
signifikante Abweichungen mit denen von Strehle [189] erhaltenen Versuchsbefunden überein. 
In Abbildung 110 ist die Abhängigkeit des Umsatzes von der Raumzeit in der Mikroreaktoranlage 
mit dem T-Mischer dargestellt. Zunächst kann festgehalten werden, dass mit dem einfachen T-
Mischer eine ausreichende Mischgüte fast in dem gesamten untersuchten Bereich der 
Volumenströme von 0,5 mL/min bis 20 mL/min erzielbar ist. Nur im Bereich der niedrigen 
Volumenströme und bei den Temperaturen T=17 ºC und T=22 ºC liegt der Umsatz unter den aus 
kinetischen Daten ermittelten Werten. Ein mutmaßlicher Grund dafür ist eine unzureichende 
Mischgüte bei der streng geschichteten Strömung. Eine Reihe von zusätzlichen optischen 
Versuchen mit zwei unterschiedlich gefärbten wässrigen Lösungen wiesen relativ lange 
Mischzeiten bei niedrigen Volumenströmen nach. In Abbildung 113 (links) ist ein 
Vermischungsvorgang direkt nach dem Mischkopf des T-Mischers bei Stratified-Strömung zu 
sehen. Man erkennt hierbei eine deutlich sichtbare Kontaktfläche zwischen beiden Lösungen, was 
einem stark segregierten Zustand entspricht. Da der T-Mischer das einzige Element in dieser 
Mikroreaktionsanlage ist, das eine signifikante Vermischung verursachen könnte, besteht ein 
solcher geringer Mischzustand bis Ende der Verweilstrecke, abgesehen von der Krümmung der 
Verweilzeitstrecke. Die Krümmung spielt sicher eine Rolle, wie bereits im Abschnitt 2.2.2 
erwähnt wurde, aber dann sollten mittlere und hohe Werte der Reynolds-Zahl vorliegen, was nicht 
der Fall ist. Also gewährleistet der T-Mischer eine langsame Vermischung bei niedrigen 
Volumenströmen. Zusammen mit der Kinetik- und Transportlimitierung der Reaktion haben 
relativ große Werte der Zeitskala der Mikrovermischung negative Folgen für die chemische 
Leistung bzw. verursachen niedrige Umsätze im Vergleich zum Modell der formalen Kinetik. 
 
     
Abbildung 113  Vergleich der Vermischungsqualität nach dem T-Mischer bei verschiedenen 
Volumenströmen: Q=0,1 mL/min (links); Q=5 mL/min (Mitte) und Q=20 mL/min (rechts) 
Auf der anderen Seite lässt sich bei der Wirbelströmung im Gebiet niedriger hydrodynamischer 
Verweilzeiten in Abbildung 113 (Mitte und rechts) eine wesentliche qualitative Intensivierung 
des Mischvorgangs beobachten. Bei einem Volumenstrom von Q=5 mL/min wechseln sich 
verschiedene Lösungen schichtweise ab. Die Kontaktfläche wird in dieser Hinsicht signifikant 
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größer und die dabei erzielbaren Mischzeiten werden viel kleiner verglichen mit der 
unveränderten Zeitskala der Reaktion. Im Fall von Q=20 mL/min sind beide Lösungen bereits 
nach dem Mischkopf anscheinend homogen vermischt. Im Endeffekt läuft die chemische 
Reaktion bei hohen Volumenströmen in der Mikroreaktionsanlage mit dem T-Mischer mit der 
maximal möglichen chemischen Leistung. 
Zudem muss man an dieser Stelle ebenfalls betonen, dass die Abweichungen der experimentell 
erhobenen Umsatzwerte von den Ergebnissen der Formalkinetik im Bereich niedriger 
Volumenströme bei verschiedenen Reaktionstemperaturen in der Mikroreaktionsanlage mit dem 
T-Mischer unterschiedlich ausfallen. Das kann durch die Verringerung der Diffusionskonstante 
mit abnehmender Temperatur erklärt werden. Da der Hauptmischvorgang bei niedrigen Reynolds-
Zahlen die molekulare Diffusion ist, hat der Wert der Diffusionskonstante einen wesentlichen 
Einfluss auf die Mischgüte. Aus diesem Grund sind die Abweichungen bei der höheren 
Temperatur von T=32 ºC nicht zu beobachten. 
 
 
Abbildung 114  Schematisch dargestellte Stromlinien in der Messzelle bei niedrigem (links) 
und hohem (rechts) Volumenstrom. Blaues Rechteck stellt das Messgebiet zwischen Elektroden 
dar. 
Des Weiteren kann angemerkt werden, dass die Messpunkte im Bereich der niedrigen Raumzeiten 
(hohe Werte des Volumenstroms) teilweise über der die Formalkinetik-Kurve liegen. Ein 
möglicher Grund könnte zum einen in der Ungenauigkeit bei der RGK-Bestimmung liegen (siehe 
Tabelle 12). Zum anderen kann es daran liegen, dass die tatsächliche mittlere Verweilzeit größer 
als die berechnete Raumzeit ist. Mit großer Wahrscheinlichkeit ist es eine Folge der besonderen 
inneren Geometrie der eingesetzten Leitfähigkeitsmesszelle, in der geometrische 
Voraussetzungen zur Bildung von Totwasserzonen vorhanden sind. Sobald Fluidelemente in diese 
Stagnationsbereiche eindringen, verweilen sie drinnen dauerhaft. Während dieser Zeit läuft die 
Verseifungsreaktion in diesen stagnierenden Fluidelementen kontinuierlich weiter ab. Vielmehr 
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ist es der Struktur der Messzelle (vgl. Abbildung 107) zu entnehmen, dass der Messbereich 
zwischen den Elektroden sowie das Gebiet mit den mutmaßlichen Totwasserzonen räumlich 
zusammenfallen. Dieser Zustand ist in Abbildung 114 schematisch dargestellt. Darin ist zu sehen, 
wo sich die Totwasserzonen voraussichtlich befinden könnten und wie der Volumenstrom dabei 
die Größe der Totwasserzonen beeinflussen kann. 
Im Rahmen der am Lehrstuhl für Technischen Chemie der Technischen Universität Dresden 
durchgeführten Untersuchungen wurde außerdem die These aufgestellt, dass die 
Kanaldimensionen und die kinetische Energie der Moleküle einen Einfluss auf die Stoßfrequenz 
der Reaktanden haben könnten [190, 191]. Eine Erhöhung der Stoßfrequenz könnte auch einen 
größeren Umsatz in der Mikroreaktionsanlage im Vergleich zum Modell formaler Kinetik 
erklären, welches anhand der Daten einer im Batch-Reaktor durchgeführten chemischen Reaktion 
entwickelt wurde. Diese Vorstellung basiert auf experimentellen Daten von Thomas [190] und 
Scherpelz [191], die einen größeren erzielbaren Umsatz in den Anlagen mit den Mikroreaktoren 
und Mikromischern im Vergleich zu den Batch-Reaktoren feststellten. Ein Vergleich der 
experimentellen Daten aus oben genannten Quellen mit dem formalkinetischen Modell, das auf 
in dieser Arbeit erhobenen kinetischen Parametern basiert, ist in Abbildung 115 dargestellt. Es ist 
ersichtlich, dass die in Mikroreaktoren erzielten Umsätze von denen aus der formalten Kinetik 
bestimmten wesentlich abweichen. Bei manchen Verweilzeiten beträgt die Umsatzdifferenz bis 
zu 10%. 
 
Abbildung 115  Vergleich der experimentellen Daten von Thomas [190] und Scherpelz [191] 




















Allerdings wurde in der aktuellen Arbeit mittels der Leitfähigkeitsmesszelle eines wesentlich 
kleineren Volumens gezeigt, dass der Umsatzunterschied zwischen der Mikroreaktionsanlage und 
dem formalkinetischen Modell deutlich kleiner geworden ist. Das Volumen der Messzelle beträgt 
0,76 mL, während das Volumen der in Arbeiten von Thomas [190] und Scherpelz [191] 
eingesetzten Messzelle bei 2,11 mL lag. Das lässt vermuten, dass sich die erhobenen 
Umsatzabweichungen im Bereich der großen Volumenströme durch Messungenauigkeit zustande 
gekommen sein könnten. Dennoch bleibt auch in der vorliegenden Arbeit das Volumen der 
eingesetzten Messzelle relativ groß im Vergleich zum gesamten Volumen des Systems (von 5,42 
bis 5,52 mL). Dies kann einen negativen Einfluss auf die Genauigkeit der Messungen haben und 
einen vom Volumenstrom abhängigen systematischen Fehler einbringen. Daraus folgt, dass die 
Verwendung einer Leitfähigkeitsmesszelle eines kleineren Volumens, z.B. einer speziellen 
kontaktlosen Leitfähigkeitsmesszelle, zu genaueren Ergebnissen und zu kleineren 
Umsatzabweichungen im Bereich größerer Volumenströme führen könnte. Vielmehr in den 
Untersuchungen von Thomas [190] und Scherpelz [191] wurde keine Temperaturabhängigkeit 
der Leitfähigkeitswerte berücksichtigt. Da es in den Arbeiten keine Angaben zur Temperatur bei 
der Kalibrierung der Leitfähigkeitsmesszelle gibt, kann davon ausgegangen werden, dass die 
Kalibrierung bei Raumtemperatur durchgeführt und dann für alle anderen Messungen angewendet 
wurde. Dies könnte zu einem zusätzlichen Fehler der Ergebnisse führen, da die Leitfähigkeit des 
Reaktionsgemisches wesentlich von der Temperatur abhängt. 
In Abbildung 111 sind die Versuchsbefunde für die Mikroreaktionsanlage mit dem Kammmischer 
dargestellt. Im Vergleich zum T-Mikroreaktor, in dem eine unzureichende Mischgüte zu den 
niedrigen Umsatzwerten im Bereich großer Verweilzeiten führt, gibt es keine signifikanten 
Umsatzabweichungen bei hohen Raumzeitwerten. Das auf die Verkleinerung der 
Fluidschichtenhöhe basierte Multilamination-Mischprinzip wurde speziell zum Betrieb bei 
niedrigen Volumenströmen entwickelt (vgl. Abbildung 7). Dabei wird jeder Reaktandenstrom in 
mehrere Subströme geteilt, die weiter durch die Kanäle parallel abwechselnd fließen, sich im 
Mischbereich zusammenmischen und zum Ausgang weiterfließen. Die charakteristische Größe 
der Mikrokanäle beträgt nur 100 µm. Aus diesem Grund sind ein guter Vermischungsgrad und 
eine gute chemische Leistung sogar bei niedrigen Volumenströmen zu beobachten. 
Die Messpunkte in der Mikroreaktoranlage mit dem Mikroreaktor XXL-S-01 sind im Vergleich 
zu formalkinetisch ermittelten Daten in Abbildung 112 dargestellt. Der Volumenstrom wurde in 
dieser Anlage in einem erweiterten Bereich von 0,3 mL/min bis 20 mL/min variiert. Dies 
ermöglicht eine Analyse der chemischen Leistung bei einer Raumzeit bis zu 566 s. Die 
experimentellen Daten zeigen, dass die Umsätze, die dem Modell der formalen Kinetik 
entsprechen, im gesamten Bereich des Volumenstromes zu beobachten sind. Das kann damit 
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erklärt werden, dass bei den kleineren Volumenströmen und aufgrund mäanderförmiger 
Kanalstruktur eine deutlich intensivere Molekulardiffusion stattfindet. Dabei kann eine höhere 
Vermischungsqualität schneller erreicht werden. In Abbildung 116 ist ein Vermischungsprozess 
im initialen Bereich direkt nach einem Y-förmigen Mischer des XXL-S-01-Mikroreaktors, sowie 
nach dem Durchlauf durch zwei Reihen mit je 33 Zellen bei verschiedenen Volumenströmen 
gezeigt. 
    
Abbildung 116  Vergleich des Vermischungsvorgangs eines Stromes im Mikroreaktor 
XXL-S-01 bei verschiedenen Volumenströmen: Q=0,1 mL/min (links) und Q=5 mL/min 
(rechts) 
Bei der Stratified-Strömung mit dem Volumenstrom von Q=0,1 mL/min ist die Vermischung sehr 
schwach. Weiter verschwimmt die Grenze zwischen den Lösungen aufgrund der molekularen 
Diffusion. Bei einem höheren Volumenstrom beobachtet man eine wesentliche 
Hydrodynamikänderung bereits in den ersten Zellen. Man erkennt zunehmend die Bildung 
wirbelartiger Strukturen der chaotischen Advektion. In den Zellen am Ende der zweiten Reihe ist 
die gewünschte ideale homogene Vermischung erreicht. Die homogene Vermischung selbst 
wurde allerdings bereits in den ersten Zellen erreicht, so dass weiter stehende Mischelemente 





Zusammenfassung und Ausblick 
Die mikrostrukturierten Reaktionsapparate haben in der chemischen Technik in den letzten Jahren 
ein großes wissenschaftliches und praktisches Interesse gefunden. Dank ihrer Vorteile hinsichtlich 
der kleinen Dimensionen, der kontinuierlichen Betriebsweise und des extrem intensiven Wärme- 
und Stofftransportes besitzen sie ein hohes Potenzial für eine effektive und sichere Durchführung 
von chemischen Reaktionen. Die Mikroreaktoren, deren Arbeitsprinzip im Wesentlichen auf der 
chaotischen Advektion der Strömung beruht, ermöglichen eine sehr hohe Mischgüte von Edukten 
und konsequenterweise einen sehr effektiven Reaktionsverlauf. Die Hydrodynamik, der 
Stofftransport und ihre Auswirkung auf eine chemische Reaktion in solchen Mikroreaktoren sind 
jedoch wegen der auftretenden hydrodynamischen Effekte wie der Wirbelbildung oder der 
Rezirkulation sehr komplex. Um den potentiellen Anwendungsbereich der Mikroreaktoren zu 
ermitteln, ist daher ein tieferes Verständnis der in den Mikroreaktoren ablaufenden Prozesse 
erforderlich. 
Das Ziel dieser Arbeit ist es, zum einen systematische Untersuchungen der Hydrodynamik und 
des Stofftransports in unterschiedlichen Mikroreaktoren durchzuführen, und zum anderen den 
Einfluss der Vermischung auf chemische Reaktionen zweiter Ordnung zu erforschen. Dafür 
kommen Methoden der numerischen Strömungsmechanik zum Einsatz, die es ermöglichen, die 
Transportprozesse in den Mikroreaktoren detailliert zu beschreiben. Das Ergebnis stellt die 
Vektor- und Skalarfelder für die Geschwindigkeit und die Konzentrationen aller Stoffe dar. 
Mittels der berechneten Felder und einigen zusätzlich eingeführten lokalen und integralen Größen 
werden die Hydrodynamik, der Mischvorgang und die chemische Leistung tiefgehend analysiert. 
Die Mikroreaktoren wurden im Bereich der Reynolds-Zahlen von 0,42 bis 849 untersucht, welche 
den Volumenströmen von 10 µL/min bis 20 mL/min in einem Kanal mit einem hydrodynamischen 
Durchmesser von 1 mm und Wasser als Fluid unter normalen Bedingungen entsprechen. 
Die im Rahmen dieser Arbeit durchgeführten Untersuchungen und die dabei erhaltenen 
Ergebnissen lassen sich wie folgt zusammenfassen: 
 In allen eingesetzten Mikroreaktoren treten sowohl die geschichtete Strömung (bei 
niedrigen Reynolds-Zahlen), als auch die Wirbelströmung (bei mittleren Reynolds-
Zahlen) auf. Bei der geschichteten Strömung ist der Hauptmischvorgang die langsame 
molekulare Diffusion. Daraufhin hängt die Mischintensität im Wesentlichen von der 
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Verweilzeit ab. Bei der Wirbelströmung basiert die Intensivierung des Stofftransports 
hingegen auf der chaotischen Advektion. Das führt zu kleineren Mischzeiten aufgrund der 
signifikanten Reduzierung der Zeitskala der Segregation. 
 Die Mischintensität ist unmittelbar von der Mikroreaktorstruktur abhängig. Der Y-
Mikroreaktor zeigt nur eine vernachlässigbar geringe Intensivierung der Vermischung mit 
zunehmender Reynolds-Zahl und kann als ineffizient gekennzeichnet werden. Obwohl der 
T-Mikroreaktor eine wesentlich intensivere Wirbelbildung und dadurch eine größere 
erzielbare Mischgüte aufweist, nehmen die Mischzeiten trotzdem relativ hohe Werte an. 
Die besondere Geometrie des MS-Mikroreaktors mit einem mäanderförmigen Mischkanal 
verursacht die periodische Veränderung der Strömungsrichtung entlang des Mischkanals. 
Das führt einerseits zur deutlichen Beschleunigung des Stofftransports in der radialen 
Richtung und andererseits zur Bildung von Rezirkulationszonen im Längsschnitt. Dies hat 
eine starke Zunahme der Mischgüte am Auslass zur Folge. Darüber hinaus wird die 
Wirbelströmung im MS-Mikroreaktor bereits bei niedrigeren Reynolds-Zahlen als im T- 
oder Y-Mikroreaktor beobachtet. Somit ist der MS-Mikroreaktor hinsichtlich des 
Stofftransports von drei untersuchten Mikroreaktoren am effektivsten. 
 Mittels der Verweilzeituntersuchung wurden die hydrodynamischen Effekte, wie die 
axiale und radiale Dispersion, der Einfluss der Totwassergebiete und die Umlenkung 
ermittelt. Dabei konnten eine wesentliche Abweichung der mittleren Verweilzeit von der 
Raumzeit, die Existenz eines sekundären Peaks und das Auftreten eines starken Nachlaufs 
in den eingesetzten Mikroreaktoren festgestellt werden. Des Weiteren wurden die 
integralen Kenngrößen, die mittlere Verweilzeit, die Varianz und die Schiefe, berechnet 
und mit einigen anderen bekannten Mikroreaktoren verglichen. 
 Für die Analyse der Energiedissipation in der Strömung wurde der Druckabfall modelliert. 
Die Ergebnisse zeigen, dass die durch die gebildeten Wirbel dissipierte Energie mit der 
erreichbaren Mischgüte korrelierbar ist. Im MS-Mikroreaktor, in dem die Wirbelbildung 
am stärksten ausgeprägt ist, ist der Druckverlust am größten. Es ist interessant 
anzumerken, dass der Druckverlust bei der Wirbelströmung quadratisch von der 
Reynolds-Zahl abhängt. Reaktionstechnisch bedeutet dies, dass der Anteil des 
Advektionsterms in der gesamten gestreuten Energie im Vergleich zum 
Wandreibungsterm mit zunehmenden Reynolds-Zahlen immer größer wird. 
 Die Charakterisierung der chemischen Leistung der untersuchten Mikroreaktoren erfolgte 
am Beispiel der bimolekularen irreversiblen Testreaktionen zweiter Ordnung. Die 
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante hierbei wurde in einem weiten Bereich von 0,01 bis 
106 L/(molꞏs) variiert. Es wurde festgestellt, dass der Verlauf der chemischen Reaktion 
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erwartungsgemäß stark davon abhängt, ob die Reaktionsgeschwindigkeit durch die 
Kinetik, den Stofftransport oder durch die Kinetik und Stofftransport limitiert ist. Eine 
besondere Rolle spielt dabei die Mikrokinetik, weil die chemische Reaktion lediglich an 
der durch den Stofftransport begrenzten Kontaktfläche zwischen den Edukten stattfindet. 
 In allen untersuchten Mikroreaktoren ist eine Umsatzzunahme mit steigender 
Reaktionsgeschwindigkeit zu beobachten. Die in den T- und Y-Mikroreaktoren 
erzielbaren Umsätze bestätigen deren niedrige chemische Leistung mit den niedrigen 
sowie mit den hohen Werten der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante. Obwohl die 
erzielbaren Umsatzwerte bei der geschichteten Strömung in den T- und Y-Mikroreaktoren 
analog niedrig sind, ist der erste bei der Wirbelströmung allerdings viel effektiver als der 
Y-Mikroreaktor. Der MS-Mikroreaktor weist hingegen eine hohe chemische Leistung auf. 
Der Umsatz erreicht fast 100% bei der Wirbelströmung, wenn die 
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante genügend hoch ist. Dies wurde mit dem Vorliegen 
einer homogenen Vermischung und dem schnellen Reaktionsverlauf erklärt. Bei der 
Wirbelströmung führt die Zunahme der Reynolds-Zahl zur qualitativen und quantitativen 
Vergrößerung der Kontaktfläche aufgrund der entstehenden zahlreichen Wirbel kleinerer 
Längenskalen, sodass die Benutzung der Wirbelströmung in Mikroreaktoren für 
technische Anwendungen anzustreben ist. 
 Das Ausbeuteverhalten ist in den Mikroreaktoren stark unterschiedlich. Aufgrund des 
simultanen Einflusses der Reaktionszeitskala auf die Damköhler-Zahlen erster sowie 
zweiter Ordnungen, weisen die T- und Y-Mikroreaktoren einen sprunghaften Abfall der 
Ausbeute mit der zunehmenden Reaktionsgeschwindigkeit auf. Das ist auf eine 
unzureichende Vermischung und eine stark begrenzte Kontaktfläche in diesen 
Mikroreaktoren zurückzuführen. Im MS-Mikroreaktor wurde im Gegensatz dazu eine 
Ausbeutezunahme festgestellt. Infolge der bei der Wirbelströmung erreichten 
Homogenität des Reaktionsgemisches bei einer ausreichend schnellen Reaktion gibt es 
eine Transportlimitierung des Reaktionsverlaufs. 
 Eine Zunahme des Diffusionskoeffizienten verursacht bei der streng geschichteten 
Strömung sowie bei der Wirbelströmung erwartungsgemäß eine sprunghafte Steigung der 
Ausbeute. Deren Wert entspricht dem Übergang zwischen den Stofftransport- und 
Kinetik-limitierten Verläufen der chemischen Reaktion. 
 Zwecks einer Validierung von Ergebnissen der CFD-Simulation wurden optische 
Versuche im MS-Mikroreaktor durchgeführt. Zusätzlich wurden Abhängigkeiten der 
Mischgüte von Reynolds-Zahlen in allen drei Mikroreaktoren mit den experimentellen 
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Daten aus der Literatur verglichen. Die beiden Validierungen stellten eine qualitativ gute 
Übereinstimmung mit den bei der Modellierung erhaltenen Ergebnissen fest. 
 Im Sinne der experimentellen Untersuchung wurden drei auf verschiedenen 
Mischprinzipien basierende Mikroreaktionsanlagen verwendet. Es lässt sich anhand der 
Ergebnisse zweifelsfrei belegen, dass es in den Mikroreaktionsanlagen mit dem T-Mischer 
und XXL-S-01-Mikroreaktor mit dem Mischkanal der mäanderförmigen Struktur sowohl 
die geschichtete Strömung, als auch Wirbelströmung gibt. Darüber hinaus liegt eine 
Korrelation zwischen den auftretenden Strömungsregimen und den erzielbaren 
Umsatzwerten vor. 
 Hinsichtlich der chemischen Leistung am Beispiel der Ethylacetatverseifung wurde 
gezeigt, dass eine erhebliche Umsatzabweichung von der Formalkinetik lediglich in der 
Anlage mit dem T-Mischer bei niedrigen Volumenströmen bzw. Stratified-Strömung 
beobachtbar ist. Der Grund dafür ist die mangelhafte Mikrovermischung, deren Zeitskala 
größer als die Zeitskala der langsamen Verseifungsreaktion ist. Bei der Wirbelströmung 
entsprechen die erzielbaren Umsatzwerte einer sehr guten chemischen Leistung sogar in 
der einfachsten Mikroreaktionsanlage mit einem T-förmiger Mischer und einem 
Mischkanaldurchmesser von 1,6 mm. Das deutet auf ein reaktionstechnisches 
Anwendungspotential der Wirbelströmung sogar in Reaktoren mit Minidimensionen hin. 
 In den Mikroreaktionsanlagen, die auf dem Kammmischer und dem 
XXL-S-01-Mikroreaktor basieren, weist der Reaktionsverlauf die Kinetik-Limitierung 
aufgrund der ausreichend kleinen Mischzeiten und der langen Reaktionszeitskala auf. Die 
erzielbaren Umsätze entsprechen denen, in einem idealen Strömungsrohrreaktor sogar bei 
niedrigen Reynolds-Zahlen. Die Verwendung von mikrostrukturierter Reaktionstechnik 
kann jedoch insbesondere im Fall einer Stofftransport-limitierten chemischen Reaktion, 
z.B. wenn die chemische Reaktion extrem schnell ist, sehr sinnvoll sein. 
 
Weitere Untersuchungen der Mikroreaktionstechnik sollten sich auf Folgendes fokussieren: 
 Bezüglich der Anwendung in der Reaktionstechnik ist der Skalierungseffekt von großer 
Bedeutung. In Rahmen dieser Arbeit wurden nur Mikroreaktoren mit einem Durchmesser 
von 1 mm analysiert. Weiterhin ist es sinnvoll zu untersuchen, welchen Einfluss die 
Änderung der Dimensionen (eine proportionale Verkleinerung und Vergrößerung) der 
Mischkanäle auf den Mischvorgang und die chemische Leistung hat. 
 In der vorliegenden Arbeit wurde lediglich die bimolekulare irreversible Reaktion zweiter 
Ordnung untersucht, aber von großer Bedeutung in der Chemie sind die komplexen 
Reaktionssysteme, die von der Vermischung und Anwendung der Wirbelströmung mehr 
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profitieren könnten. Aus diesem Grund sollten sich die künftigen Untersuchungen 
insbesondere auf reale Reaktionssysteme aus der Praxis fokussieren, z.B. auf die 
Umesterungsreaktionen bei der Biodieselherstellung. 
 Es wäre weiterhin interessant, einen separaten Einfluss der Damköhler-Zahl erster 
Ordnung bezüglich der chemischen Leistung zu untersuchen. Dafür sollte die Länge des 
Mischkanals variiert werden, sodass sich die Raumzeit bei gleichbleibender Reynolds-
Zahl verändert. 
 Von großer Bedeutung ist die weitere Verweilzeitverteilungsuntersuchung einzelner 
Elemente des Mikroreaktors. Es wäre hier interessant, durch Entfaltung die 
Antwortfunktion eines T- und Y-Mischkopfes und der einzelnen mäanderförmigen 
Mischzelle des Serpentine-Mischkanals zu berechnen. Dies würde die Erstellung eines 
einfachen Modells für die Verweilzeitverteilung ermöglichen, mit dem eine chemische 
Umsetzung sparsam und ohne Verwendung der aufwändigen CFD-Simulation modelliert 
werden kann. 
 Aus reaktionstechnischer Sicht wäre es sinnvoll, zwecks Reduzierung des Aufwandes 
und/oder zur Erhöhung der Genauigkeit der CFD-Simulationen, eine Methode für die 
Modellierung der sich wiederholenden Elemente im Mischkanal verschiedener Struktur 
zu entwickeln. Dabei sollte das berechnete Konzentrationsfeld am Auslass eines 
vorherigen Mischelementes als das Eingangskonzentrationsfeld am Einlass eines 
folgenden Mischelementes angewandt werden (eine Precursor-Simulation). Zum einen 
ermöglicht dies, einen Mischkanal einer unbegrenzten Länge bei gleichem 
Arbeitsspeicheraufwand zu simulieren. Zum anderen könnte dadurch die Gitterqualität 
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Anhang I: Intensität des Mischens und Potenzial für diffusives 
Mischen 











[mL/min] [-] [-] [m-1] [μm] 
0,01 0,4 0,687 773,8 1292,4 
0,1 4,2 0,215 1235,2 809,6 
0,2 8,5 0,153 1258,7 794,5 
0,3 12,7 0,125 1266,0 789,9 
0,4 17,0 0,108 1269,6 787,6 
0,5 21,2 0,097 1271,7 786,3 
0,6 25,5 0,088 1273,1 785,5 
0,7 29,7 0,082 1274,2 784,8 
0,8 34,0 0,077 1275,0 784,3 
0,9 38,2 0,072 1275,7 783,9 
1 42,4 0,069 1276,3 783,5 
1,5 63,7 0,056 1278,7 782,0 
2 84,9 0,050 1286,1 777,5 
3 127,3 0,047 1313,5 761,3 
4 169,8 0,047 1349,0 741,3 
5 212,2 0,049 1382,8 723,2 
6 254,6 0,050 1403,8 712,4 
7 297,1 0,051 1426,1 701,2 
8 339,5 0,054 1450,3 689,5 
9 382,0 0,058 1473,0 678,9 
10 424,4 0,064 1522,4 656,9 
12 509,3 0,081 1765,1 566,5 
15 636,6 0,121 1985,9 503,6 
20 848,8 0,169 2272,6 440,0 
  
  











[mL/min] [-] [-] [m-1] [μm] 
0,01 0,4 0,693 587,0 1703,6 
0,1 4,2 0,217 1234,3 810,2 
0,2 8,5 0,154 1258,3 794,7 
0,3 12,7 0,126 1265,9 790,0 
0,4 17,0 0,110 1269,5 787,7 
0,5 21,2 0,098 1271,6 786,4 
0,6 25,5 0,090 1273,0 785,6 
0,7 29,7 0,083 1273,9 785,0 
0,8 34,0 0,078 1274,6 784,6 
0,9 38,2 0,073 1275,1 784,3 
1 42,4 0,070 1276,3 783,5 
1,5 63,7 0,057 1277,6 782,7 
2 84,9 0,049 1278,7 782,0 
3 127,3 0,041 1284,7 778,4 
4 169,8 0,036 1292,4 773,8 
5 212,2 0,034 1302,3 767,9 
6 254,6 0,032 1313,5 761,3 
7 297,1 0,031 1325,7 754,3 
8 339,5 0,032 1313,5 761,3 
9 382,0 0,032 1313,5 761,3 
10 424,4 0,031 1363,8 733,3 
12 509,3 0,031 1391,9 718,4 
15 636,6 0,032 1438,8 695,0 
20 848,8 0,035 1529,4 653,9 
  
  












[mL/min] [-] [-] [m-1] [μm] 
0,01 0,4 0,556 948,8 1054,0 
0,1 4,2 0,199 1240,4 806,2 
0,2 8,5 0,169 1250,8 799,5 
0,3 12,7 0,161 1253,7 797,6 
0,4 17,0 0,159 1255,4 796,6 
0,5 21,2 0,159 1256,5 795,9 
0,6 25,5 0,159 1257,1 795,5 
0,7 29,7 0,161 1258,6 794,5 
0,8 34,0 0,164 1261,4 792,8 
0,9 38,2 0,168 1265,9 790,0 
1 42,4 0,172 1272,5 785,8 
1,5 63,7 0,210 1350,9 740,2 
2 84,9 0,284 1540,9 649,0 
3 127,3 0,461 1933,7 517,2 
4 169,8 0,538 2134,7 468,5 
5 212,2 0,620 2015,7 496,1 
6 254,6 0,625 2340,4 427,3 
7 297,1 0,611 2776,5 360,2 
8 339,5 0,795 1888,2 529,6 
9 382,0 0,847 1225,3 816,1 
10 424,4 0,863 797,7 1253,7 
12 509,3 0,920 732,9 1364,5 
15 636,6 0,949 714,3 1400,0 
20 848,8 0,963 543,3 1840,6 
  
  
Anhang II: Druckverlust 




















[-] [Pa] [Pa] [Pa] [Pa] [Pa] 
0,4 0,37 0,34 0,00 0,34 0,34 
4,2 3,72 3,45 0,03 3,35 3,38 
8,5 7,47 6,93 0,11 6,70 6,81 
12,7 11,26 10,44 0,24 10,06 10,30 
17,0 15,07 13,99 0,43 13,41 13,84 
21,2 18,93 17,57 0,67 16,76 17,43 
25,5 22,82 21,19 0,97 20,11 21,08 
29,7 26,75 24,85 1,31 23,47 24,78 
34,0 30,72 28,54 1,72 26,82 28,53 
38,2 34,73 32,28 2,17 30,17 32,34 
42,4 38,77 36,05 2,68 33,52 36,21 
63,7 59,64 55,55 6,04 50,28 56,32 
84,9 81,64 76,19 10,73 67,04 77,78 
127,3 129,56 121,36 24,15 100,57 124,72 
169,8 183,34 172,37 42,94 134,09 177,02 
212,2 243,33 229,59 67,09 167,61 234,70 
254,6 309,47 292,93 96,61 201,13 297,74 
297,1 381,48 362,11 131,49 234,65 366,15 
339,5 459,05 436,84 171,74 268,18 439,92 
382,0 542,20 517,12 217,36 301,70 519,06 
424,4 631,18 603,21 268,35 335,22 603,57 
509,3 827,77 793,95 386,43 402,26 788,69 
636,6 1172,76 1129,97 603,79 502,83 1106,62 
848,8 1868,32 1810,06 1073,40 670,44 1743,84 
  
  




















[-] [Pa] [Pa] [Pa] [Pa] [Pa] 
0,4 0,38 0,35 0,00 0,34 0,34 
4,2 3,77 3,50 0,02 3,44 3,46 
8,5 7,57 7,04 0,08 6,87 6,96 
12,7 11,40 10,60 0,19 10,31 10,50 
17,0 15,27 14,20 0,34 13,74 14,08 
21,2 19,17 17,83 0,53 17,18 17,71 
25,5 23,10 21,50 0,76 20,61 21,37 
29,7 27,07 25,20 1,04 24,05 25,08 
34,0 31,07 28,94 1,35 27,48 28,84 
38,2 35,11 32,71 1,71 30,92 32,63 
42,4 39,18 36,51 2,11 34,35 36,47 
63,7 60,06 56,05 4,76 51,53 56,29 
84,9 81,82 76,46 8,46 68,71 77,17 
127,3 128,11 120,04 19,03 103,06 122,09 
169,8 178,36 167,56 33,83 137,42 171,25 
212,2 232,94 219,38 52,86 171,77 224,63 
254,6 292,23 275,88 76,11 206,13 282,24 
297,1 356,53 337,36 103,60 240,48 344,08 
339,5 426,06 404,05 135,31 274,84 410,15 
382,0 500,94 476,04 171,26 309,19 480,45 
424,4 581,19 553,38 211,43 343,55 554,98 
509,3 757,52 723,80 304,46 412,26 716,71 
636,6 1059,10 1016,26 475,71 515,32 991,03 
848,8 1648,09 1589,43 845,71 687,09 1532,81 
  
  




















[-] [Pa] [Pa] [Pa] [Pa] [Pa] 
0,4 0,19 0,00 0,18 0,18 0,19 
4,2 1,95 0,06 1,81 1,87 1,95 
8,5 3,96 0,22 3,62 3,84 3,96 
12,7 6,04 0,50 5,43 5,93 6,04 
17,0 8,20 0,89 7,24 8,13 8,20 
21,2 10,45 1,39 9,05 10,45 10,45 
25,5 12,79 2,01 10,86 12,87 12,79 
29,7 15,24 2,73 12,67 15,41 15,24 
34,0 17,79 3,57 14,49 18,05 17,79 
38,2 20,45 4,52 16,30 20,81 20,45 
42,4 23,22 5,58 18,11 23,68 23,22 
63,7 38,73 12,55 27,16 39,71 38,73 
84,9 56,80 22,31 36,21 58,52 56,80 
127,3 99,81 50,19 54,32 104,51 99,81 
169,8 153,12 89,23 72,43 161,66 153,12 
212,2 218,55 139,43 90,53 229,96 218,55 
254,6 297,74 200,78 108,64 309,42 297,74 
297,1 395,82 273,28 126,75 400,03 395,82 
339,5 505,78 356,94 144,85 501,79 505,78 
382,0 623,97 451,75 162,96 614,71 623,97 
424,4 758,69 557,72 181,06 738,78 758,69 
509,3 1072,85 803,11 217,28 1020,39 1072,85 
636,6 1609,85 1254,86 271,60 1526,46 1609,85 
848,8 2726,63 2230,87 362,13 2593,00 2726,63 
  
  
Anhang III: Übersicht der Zeitskalen 
Übersicht der Zeitskala der Makrovermischung (Raumzeit) 





Übersicht der Zeitskala der Reaktion 










Übersicht der Zeitskala der Diffusion 
 
Reynolds-Zahl [-] 
Zeitskala der Diffusion [s] 
T-Mikroreaktor Y-Mikroreaktor MS-Mikroreaktor 
4,2 153,1-153,7 153,2-153,6 158,7-161,7 
42 148,7-152,5 152,9-153,3 147,7-161,8 
424 103,0-125,2 116,3-128,3 24,0-36,4 




Anhang IV: Übersicht der Damköhler-Zahlen zweiter Ordnung 































RGK [L/(molꞏs)] Damköhler-Zahl zweiter Ordnung [s] 
Re=4,2 Re=42 Re=424 Re=849 
0,01 0,077 0,076 0,052 0,024 
0,1 0,768 0,758 0,522 0,242 
1 7,674 7,583 5,225 2,415 
10 76,545 75,011 52,225 24,120 
100 766,220 743,595 514,775 234,673 
1,000 7673,650 7448,750 5222,000 2144,745 
10,000 76815,500 74519,000 59157,000 22041,800 
100,000 - 749585,000 626075,000 236688,500 
RGK [L/(molꞏs)] Damköhler-Zahl zweiter Ordnung [s] 
Re=4,2 Re=42 Re=424 Re=849 
0,01 0,077 0,077 0,058 0,052 
0,1 0,768 0,766 0,581 0,520 
1 7,679 7,664 5,813 5,199 
10 76,624 76,460 58,170 51,954 
100 766,785 764,485 584,035 516,090 
1,000 7678,300 7657,250 6005,900 5191,800 
10,000 76807,000 76606,000 63405,500 55809,000 
100,000 772830,000 766240,000 641410,000 582075,000 
RGK [L/(molꞏs)] Damköhler-Zahl zweiter Ordnung [s] 
Re=4,2 Re=42 Re=424 Re=849 
0,01 0,079 0,074 0,017 0,018 
0,1 0,794 0,739 0,172 0,176 
1 7,932 7,448 1,718 1,758 
10 79,709 76,422 17,047 17,520 
100 805,590 789,980 158,934 168,005 
1,000 8134,950 8048,750 1319,830 1399,720 
10,000 81324,500 80881,000 11975,200 12785,100 
100,000 808920,000 802210,000 132239,500 121967,000 
1,000,000 8071950,000 7983571,850 1821115,000 1355335,000 
  
Anhang V: Einfluss der Reynolds-Zahl auf die Ausbeute 
Übersicht der Ausbeute im T-Mikroreaktor 
Reynolds-
Zahl Raumzeit 
k=0,066 L/(molꞏs) k=10.000 L/(molꞏs) 
cP,max cP Ausbeute cP,max cP Ausbeute 
[-] [s] [mol/m3] [mol/m3] [%] [mol/m3] [mol/m3] [%] 
0,4 81,47 8,174 5,532 67,7 - - 0 
4,2 8,15 0,958 0,244 25,5 49,983 10,924 21,9 
8,5 4,07 0,484 0,096 19,8 49,966 7,721 15,5 
12,7 2,72 0,324 0,055 17,1 49,949 6,297 12,6 
17,0 2,04 0,243 0,038 15,5 49,933 5,464 10,9 
21,2 1,63 0,195 0,028 14,3 49,916 4,894 9,8 
25,5 1,36 0,162 0,022 13,5 49,899 4,474 9,0 
29,7 1,16 0,139 0,018 12,9 49,882 4,149 8,3 
34,0 1,02 0,122 0,015 12,4 49,865 3,891 7,8 
38,2 0,91 0,108 0,013 12,0 49,848 3,679 7,4 
42,4 0,81 0,098 0,011 11,7 49,832 3,503 7,0 
63,7 0,54 0,065 0,007 11,3 49,748 2,955 5,9 
84,9 0,41 0,049 0,006 12,4 49,665 2,722 5,5 
127,3 0,27 0,033 0,005 15,7 49,499 2,722 5,5 
169,8 0,20 0,024 0,005 19,0 49,334 2,583 5,2 
212,2 0,16 0,020 0,004 21,2 49,170 2,568 5,2 
254,6 0,14 0,016 0,004 22,6 49,007 2,571 5,2 
297,1 0,12 0,014 0,003 23,6 48,845 2,609 5,3 
339,5 0,10 0,012 0,003 24,9 48,685 2,711 5,6 
382,0 0,09 0,011 0,003 26,8 48,525 2,874 5,9 
424,4 0,08 0,010 0,003 29,8 48,367 3,071 6,3 
509,3 0,07 0,008 0,003 37,1 48,053 3,388 7,1 
636,6 0,05 0,007 0,003 42,1 47,589 5,936 12,5 




Übersicht der Ausbeute im Y-Mikroreaktor 
Reynolds-
Zahl Raumzeit 
k=0,066 L/(molꞏs) k=10.000 L/(molꞏs) 
cP,max cP Ausbeute cP,max cP Ausbeute 
[-] [s] [mol/m3] [mol/m3] [%] [mol/m3] [mol/m3] [%] 
0,4 81,47 8,174 5,669 69,4 - - - 
4,2 8,15 0,958 0,248 25,9 49,983 10,937 21,9 
8,5 4,07 0,484 0,097 20,0 49,966 7,752 15,5 
12,7 2,72 0,324 0,056 17,2 49,949 6,344 12,7 
17,0 2,04 0,243 0,038 15,5 49,933 5,505 11,0 
21,2 1,63 0,195 0,028 14,3 49,916 4,932 9,9 
25,5 1,36 0,162 0,022 13,4 49,899 4,508 9,0 
29,7 1,16 0,139 0,018 12,6 49,882 4,177 8,4 
34,0 1,02 0,122 0,015 12,1 49,865 3,912 7,8 
38,2 0,91 0,108 0,013 11,6 49,848 3,692 7,4 
42,4 0,81 0,098 0,011 11,1 49,832 3,507 7,0 
63,7 0,54 0,065 0,006 9,8 49,748 2,892 5,8 
84,9 0,41 0,049 0,004 9,2 49,665 2,550 5,1 
127,3 0,27 0,033 0,003 9,3 49,499 2,203 4,5 
169,8 0,20 0,024 0,002 10,1 49,334 2,020 4,1 
212,2 0,16 0,020 0,002 10,9 49,170 1,903 3,9 
254,6 0,14 0,016 0,002 11,6 49,007 1,824 3,7 
297,1 0,12 0,014 0,002 12,1 48,845 1,771 3,6 
339,5 0,10 0,012 0,001 12,2 48,685 1,824 3,7 
382,0 0,09 0,011 0,001 12,9 48,525 1,824 3,8 
424,4 0,08 0,010 0,001 14,0 48,367 1,723 3,6 
509,3 0,07 0,008 0,001 15,0 48,053 1,733 3,6 
636,6 0,05 0,007 0,001 15,5 47,589 1,764 3,7 




Übersicht der Ausbeute im MS-Mikroreaktor 
Reynolds-
Zahl Raumzeit 
k=0,066 L/(molꞏs) k=10.000 L/(molꞏs) 
cP,max cP Ausbeute cP,max cP Ausbeute 
[-] [s] [mol/m3] [mol/m3] [%] [mol/m3] [mol/m3] [%] 
0,4 81,47 8,174 4,251 52,0 - - - 
4,2 8,15 0,958 0,224 23,4 49,983 18,522 37,1 
8,5 4,07 0,484 0,109 22,4 49,966 18,459 36,9 
12,7 2,72 0,324 0,074 22,9 49,949 18,608 37,3 
17,0 2,04 0,243 0,058 23,7 49,933 18,859 37,8 
21,2 1,63 0,195 0,048 24,5 49,916 19,161 38,4 
25,5 1,36 0,162 0,041 25,5 49,899 19,418 38,9 
29,7 1,16 0,139 0,037 26,7 49,882 19,771 39,6 
34,0 1,02 0,122 0,034 28,0 49,865 20,134 40,4 
38,2 0,91 0,108 0,032 29,5 49,848 20,482 41,1 
42,4 0,81 0,098 0,030 31,2 49,832 20,993 42,1 
63,7 0,54 0,065 0,027 41,7 49,748 24,237 48,7 
84,9 0,41 0,049 0,028 56,4 49,665 28,943 58,3 
127,3 0,27 0,033 0,024 72,6 49,499 37,527 75,8 
169,8 0,20 0,024 0,016 66,1 49,334 39,372 79,8 
212,2 0,16 0,020 0,013 66,4 49,170 40,091 81,5 
254,6 0,14 0,016 0,011 66,8 49,007 39,854 81,3 
297,1 0,12 0,014 0,009 67,9 48,845 40,213 82,3 
339,5 0,10 0,012 0,009 73,6 48,685 42,553 87,4 
382,0 0,09 0,011 0,008 73,2 48,525 43,637 89,9 
424,4 0,08 0,010 0,007 75,0 48,367 43,805 90,6 
509,3 0,07 0,008 0,006 77,9 48,053 44,444 92,5 
636,6 0,05 0,007 0,005 77,9 47,589 44,035 92,5 
848,8 0,04 0,005 0,004 80,2 46,836 42,774 91,3 
  
  
Anhang VI: Bestimmung des Reaktorsvolumens 
Zur Bestimmung von Reaktorvolumina werden alle Bauteile der Mikroreaktionsanlagen zunächst 
dauerhaft mit Luft durchgespült. Anschließend erfolgt an der Pumpe die Einstellung eines 
bestimmten Volumenstroms. Dann wird die Pumpe gestartet. Hierbei ist die Zeit zu messen, die 
Wasser benötigt, um die Bauteile vollständig zu füllen. Will man das Volumen lediglich eines 
bestimmten Bauelementes zu ermitteln, wird die Stoppuhr erst dann gestartet, sobald Wasser 
Anfang dieses Elements erreicht hat. Diese Vorgehensweise kommt bei der Volumenbestimmung 
des mäanderförmigen Mischkanals und der nachstehenden Verweilzeitstrecke im Mikroreaktor 
XXL-S-01 zum Einsatz. Aus den Resultaten der Fünffachbestimmung werden Mittelwerte und 
mittlere Abweichungen berechnet. Die ermittelten Volumina der einzelnen Bauteile sind unten 
aufgelistet. 
 
Volumen der Bauteile in der Mikroreaktoranlage mit dem T-Mischer 




T-Mischer 0,05 - kalkuliert 
Schlauch nach dem T-Mischer 1,46 0,01 gemessen 
Gelber Schlauch 2,26 - kalkuliert 
Schlauch vor der Messzelle 0,90 - kalkuliert 
Messzelle 0,76 0,07 gemessen 
Gesamte Anlage 5,42 0,08  
 
Volumen der Bauteile in der Mikroreaktoranlage mit dem Kammmischer 




Kammmischer 0,01 - kalkuliert 
Schlauch nach dem Kammmischer 1,46 0,01 gemessen 
Gelber Schlauch 2,26 - kalkuliert 
Schlauch vor der Messzelle 0,90 - kalkuliert 
Messzelle 0,76 0,07 gemessen 





Volumen der Bauteile in der Mikroreaktoranlage mit dem XXL-S-01-Mikroreaktor 




Mischkanal des Mikroreaktors 1,03 0,09 gemessen 
Verweilkanal  0,57 - kalkuliert 
Gelber Schlauch 2,26 - kalkuliert 
Schlauch vor der Messzelle 0,90 - kalkuliert 
Messzelle 0,76 0,07 gemessen 
Gesamte Anlage 5,52 0,16  
  
  
Anhang VII: Verseifung von Ethylacetat 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,50 0,49 333,2 4,9 7,59 0,04 49,8 1,8 
0,60 0,59 277,7 4,1 7,90 0,05 45,8 2,0 
0,80 0,78 208,3 3,1 8,39 0,05 39,4 2,1 
1,00 0,98 166,6 2,5 8,81 0,05 33,9 2,1 
1,50 1,46 111,1 1,6 9,33 0,06 27,2 2,3 
2,00 1,95 83,3 1,2 9,67 0,06 22,8 2,3 
3,00 2,93 55,5 0,8 10,10 0,04 17,0 2,1 
4,50 4,39 37,0 0,5 10,53 0,04 11,4 2,2 
6,00 5,85 27,8 0,4 10,69 0,02 9,4 2,0 
8,00 7,80 20,8 0,3 10,83 0,06 7,5 2,5 
10,00 9,76 16,7 0,2 10,91 0,02 6,5 2,0 
15,04 14,67 11,1 0,2 11,03 0,04 5,0 2,2 
20,00 19,51 8,3 0,1 11,08 0,06 4,2 2,6 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,50 0,49 333,2 4,9 6,84 0,05 58,5 1,9 
0,60 0,59 277,7 4,1 7,15 0,05 54,4 1,9 
0,80 0,78 208,3 3,1 7,66 0,06 47,5 2,1 
1,00 0,98 166,6 2,5 8,05 0,05 42,3 2,1 
1,50 1,46 111,1 1,6 8,60 0,05 34,8 2,1 
2,00 1,95 83,3 1,2 8,98 0,05 29,7 2,1 
3,00 2,93 55,5 0,8 9,55 0,04 22,2 2,2 
4,50 4,39 37,0 0,5 9,96 0,05 16,6 2,3 
6,00 5,85 27,8 0,4 10,19 0,05 13,6 2,3 
8,00 7,80 20,8 0,3 10,34 0,03 11,5 2,1 
10,00 9,76 16,7 0,2 10,47 0,03 9,8 2,2 
15,04 14,67 11,1 0,2 10,71 0,05 6,6 2,4 
20,00 19,51 8,3 0,1 10,81 0,06 5,3 2,6 
  
  









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,50 0,49 333,2 4,9 5,71 0,06 72,4 2,0 
0,60 0,59 277,7 4,1 5,97 0,06 68,8 2,0 
0,80 0,78 208,3 3,1 6,40 0,06 62,7 2,0 
1,00 0,98 166,6 2,5 6,75 0,07 57,8 2,2 
1,50 1,46 111,1 1,6 7,32 0,06 49,7 2,2 
2,00 1,95 83,3 1,2 7,74 0,04 43,8 2,0 
3,00 2,93 55,5 0,8 8,37 0,04 34,9 2,1 
4,50 4,39 37,0 0,5 8,96 0,04 26,7 2,1 
6,00 5,85 27,8 0,4 9,28 0,04 22,1 2,2 
8,00 7,80 20,8 0,3 9,55 0,03 18,3 2,1 
10,00 9,76 16,7 0,2 9,74 0,04 15,6 2,3 
15,04 14,67 11,1 0,2 10,09 0,07 10,7 2,8 
20,00 19,51 8,3 0,1 10,24 0,05 8,6 2,6 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,50 0,49 336,6 4,9 7,48 0,07 51,3 2,1 
0,60 0,59 280,5 4,1 7,84 0,06 46,6 2,0 
0,80 0,78 210,4 3,1 8,36 0,05 39,7 2,0 
1,00 0,98 168,3 2,5 8,73 0,05 35,0 2,0 
1,50 1,46 112,2 1,6 9,31 0,04 27,4 2,0 
2,00 1,95 84,2 1,2 9,57 0,06 24,0 2,3 
3,00 2,93 56,1 0,8 10,05 0,06 17,8 2,5 
4,50 4,39 37,4 0,5 10,52 0,05 11,6 2,3 
6,00 5,85 28,1 0,4 10,69 0,03 9,4 2,1 
8,00 7,80 21,0 0,3 10,82 0,03 7,6 2,1 
10,00 9,76 16,8 0,2 10,92 0,03 6,3 2,1 
15,04 14,67 11,2 0,2 11,05 0,03 4,7 2,2 
20,00 19,51 8,4 0,1 11,10 0,04 4,0 2,3 
  
  









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,50 0,49 336,6 4,9 6,75 0,08 59,8 2,2 
0,60 0,59 280,5 4,1 7,07 0,06 55,4 2,1 
0,80 0,78 210,4 3,1 7,57 0,07 48,7 2,2 
1,00 0,98 168,3 2,5 7,99 0,07 43,1 2,3 
1,50 1,46 112,2 1,6 8,58 0,06 35,1 2,2 
2,00 1,95 84,2 1,2 8,96 0,04 30,0 2,0 
3,00 2,93 56,1 0,8 9,49 0,05 23,0 2,3 
4,50 4,39 37,4 0,5 9,96 0,05 16,7 2,3 
6,00 5,85 28,1 0,4 10,13 0,01 14,3 1,8 
8,00 7,80 21,0 0,3 10,35 0,02 11,4 2,1 
10,00 9,76 16,8 0,2 10,47 0,03 9,7 2,1 
15,04 14,67 11,2 0,2 10,66 0,03 7,2 2,1 
20,00 19,51 8,4 0,1 10,78 0,03 5,6 2,2 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,50 0,49 336,6 4,9 5,62 0,09 73,6 2,4 
0,60 0,59 280,5 4,1 5,87 0,06 70,2 2,0 
0,80 0,78 210,4 3,1 6,29 0,06 64,2 2,0 
1,00 0,98 168,3 2,5 6,64 0,06 59,3 2,0 
1,50 1,46 112,2 1,6 7,20 0,08 51,4 2,5 
2,00 1,95 84,2 1,2 7,66 0,07 45,0 2,3 
3,00 2,93 56,1 0,8 8,32 0,06 35,6 2,3 
4,50 4,39 37,4 0,5 8,89 0,06 27,5 2,5 
6,00 5,85 28,1 0,4 9,22 0,03 22,9 2,1 
8,00 7,80 21,0 0,3 9,50 0,03 18,9 2,2 
10,00 9,76 16,8 0,2 9,72 0,03 15,9 2,2 
15,04 14,67 11,2 0,2 10,04 0,03 11,4 2,2 
20,00 19,51 8,4 0,1 10,22 0,03 8,9 2,3 
  
  
Übersicht des Umsatzes in der Mikroreaktoranlage mit dem XXL-S-01-Mikroreaktor 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,3 0,29 565,6 15,9 6,45 0,05 64,7 1,7 
0,4 0,39 424,2 11,9 7,04 0,01 57,0 1,3 
0,5 0,49 339,4 9,5 7,30 0,02 53,6 1,5 
0,6 0,59 282,8 7,9 7,60 0,05 49,7 1,9 
0,8 0,78 212,1 6,0 8,15 0,05 42,5 2,0 
1 0,98 169,7 4,8 8,55 0,05 37,3 2,0 
1,5 1,46 113,1 3,2 9,20 0,05 28,8 2,1 
2 1,95 84,8 2,4 9,55 0,05 24,3 2,2 
3 2,93 56,6 1,6 10,00 0,05 18,4 2,3 
4,5 4,39 37,7 1,1 10,50 0,05 11,9 2,3 
6 5,85 28,3 0,8 10,57 0,07 10,9 2,6 
8 7,80 21,2 0,6 10,70 0,05 9,2 2,4 
10 9,76 17,0 0,5 10,98 0,05 5,6 2,4 
15 14,63 11,3 0,3 11,14 0,07 3,5 2,7 
20 19,51 8,5 0,2 11,22 0,08 2,4 2,8 
Übersicht des Umsatzes in der Mikroreaktoranlage mit dem XXL-S-01-Mikroreaktor 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,3 0,29 565,6 15,9 5,85 0,05 71,8 1,7 
0,4 0,39 424,2 11,9 6,23 0,03 66,7 1,5 
0,5 0,49 339,4 9,5 6,55 0,05 62,4 1,8 
0,6 0,59 282,8 7,9 6,85 0,05 58,4 1,8 
0,8 0,78 212,1 6,0 7,37 0,05 51,4 1,9 
1 0,98 169,7 4,8 7,78 0,05 45,9 2,0 
1,5 1,46 113,1 3,2 8,40 0,02 37,6 1,7 
2 1,95 84,8 2,4 8,80 0,05 32,2 2,2 
3 2,93 56,6 1,6 9,45 0,05 23,5 2,3 
4,5 4,39 37,7 1,1 9,87 0,03 17,8 2,1 
6 5,85 28,3 0,8 10,15 0,05 14,1 2,4 
8 7,80 21,2 0,6 10,35 0,05 11,4 2,4 
10 9,76 17,0 0,5 10,53 0,07 9,0 2,7 
15 14,63 11,3 0,3 10,70 0,15 6,7 3,8 




Übersicht des Umsatzes in der Mikroreaktoranlage mit dem XXL-S-01-Mikroreaktor 









eingestellt Ist-Wert Wert Fehler Wert Fehler Wert Fehler 
0,3 0,29 565,6 15,9 5,05 0,05 81,7 1,6 
0,4 0,39 424,2 11,9 5,32 0,05 77,9 1,7 
0,5 0,49 339,4 9,5 5,60 0,05 73,9 1,7 
0,6 0,59 282,8 7,9 5,82 0,08 70,8 2,2 
0,8 0,78 212,1 6,0 6,25 0,05 64,8 1,9 
1 0,98 169,7 4,8 6,60 0,05 59,8 1,9 
1,5 1,46 113,1 3,2 7,17 0,05 51,8 2,0 
2 1,95 84,8 2,4 7,56 0,04 46,3 1,9 
3 2,93 56,6 1,6 8,33 0,07 35,5 2,5 
4,5 4,39 37,7 1,1 8,96 0,05 26,6 2,3 
6 5,85 28,3 0,8 9,32 0,08 21,5 2,8 
8 7,80 21,2 0,6 9,62 0,10 17,3 3,2 
10 9,76 17,0 0,5 9,85 0,10 14,0 3,2 
15 14,63 11,3 0,3 10,12 0,12 10,2 3,5 
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